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INTRODUCCION
En el presente proyecto se realizara el analisis tedrico de un sistema de refrigeracion por

absorcion para la obtencion de agua proveniente del aire atmosférico. Presentando el
funcionamiento de un ciclo convencional de refrigeracién, tipos de refrigerantes que se
pueden utilizar, diferentes tipos de refrigeracién que se usan en la actualidad vy la

elaboracion del sistema; asi como su respectivo analisis de funcionamiento teérico.

Dicho sistema tendra la ventaja sobre los demas posibles creados al ser un sistema que

utiliza energias alternativas para su correcto funcionamiento como lo es la energia solar.

Se presentara condiciones del aire atmosférico en una localidad comun, como lo es la
ciudad de México, obteniendo datos correspondientes a un dia normal y condiciones
respectivas favorables para el correcto funcionamiento del sistema, segun el Servicio

Meteorolégico Nacional.

En el capitulo 1 trataremos temas tedricos y antecedentes acerca de la refrigeracién, los
usos en los cuales se utiliza la refrigeracion, el esquema basico de un ciclo de
refrigeracion por compresion de vapor y por absorcion, el principio de funcionamiento de

estos, ventajas y desventajas en ambos ciclos y comparacién entre los ciclos.

En el capitulo 2 se describira un sistema propuesto para esta tesis, los cuatro elementos
importantes de un ciclo de refrigeracion por absorcion (generador, condensador,
evaporador y absorbedor); también se conocera la mezcla amoniaco-agua que se utiliza
en este proyecto; Ademas, se realizara un diagrama de equilibrio de dicha mezcla para la
obtencion de su concentracion, posteriormente en base a la concentracién obtenida y en
el diagrama de equilibro entalpia-concentracion se obtendran las entalpias y presiones del
sistema, con fin de realizar el analisis termodinamico del sistema propuesto y finalmente
se realizaran el analisis de cada elemento para determinar el area de transferencia de

calor que estos necesitan.

En el capitulo 3 se revisara el comportamiento tedrico de un gas ideal, ya que, para el
presente proyecto el vapor de agua se comporta como un gas ideal. Al comprender el
comportamiento de estos, nos enfocaremos a conceptos basicos de aire acondicionado,

como seran las temperaturas de bulbo seco, bulbo humedo, punto de rocio y también a



las humedades, tales como la humedad relativa y especifica para la deduccién de

férmulas necesarias para los calculos siguientes de obtencién de agua a través del aire.

Posteriormente procederemos a tomar como referencia las condiciones atmosféricas de la
ciudad de México en un rango de 3 afos con el fin de conocer las mejores condiciones

para el funcionamiento mas éptimo del proyecto.

El capitulo 4 se conformara por el conocimiento de un volumen determinado como un
ejemplo para la determinacién de la cantidad que se podria obtener con el sistema con
ayuda de la formula general de los gases ideales. Se presentara el calculo de costos
generales de material a usarse (tuberia y refrigerante). Y finalizaremos con conclusiones

del ciclo en base a los resultados presentados en capitulos anteriores.



CAPITULO |
ANTECEDENTES



1 ANTECEDENTES

1.1.1 REFRIGERACION
Un sistema de refrigeracién se emplea para mantener cierta regién del espacio a una

temperatura menor que la de su entorno. El fluido de trabajo puede permanecer en una
sola fase (refrigeracion por gas) o puede aparecer en dos fases( refrigeracién por
compresion de vapor). Es comun asociar la refrigeracion con la conservacion de alimentos
y acondicionamiento de aire en los edificios. No obstante, las técnicas de refrigeracién se

necesitan en muchas otras situaciones.

El trabajo de una planta de refrigeracion es enfriar articulos o productos y mantenerlos a
una temperatura mas baja que la temperatura ambiente. Los mas viejos y mejores
refrigerantes conocidos son el hielo, el agua y el aire. Al principio, el unico propdsito de la
refrigeracion fue conservar alimentos. Los chinos fueron los primeros en descubrir que el
hielo aumentaba la vida y mejoraba el sabor de las bebidas y asi mismo los esquimales

han conservado alimentos congelandolos.

A principios del siglo pasado fueron conocidos términos tales como bacterias,
fermentacion, enmohecimiento, encimas... También se descubrid que el aumento de
microorganismos es dependiente de la temperatura y que este crecimiento disminuye
cuando la temperatura desciende y que el crecimiento empieza a ser muy bajo a

temperaturas por debajo de +10 °C.

Como consecuencia de este conocimiento se percibid lo interesante de usar la
refrigeracion para conservar productos alimenticios y el hielo se empez6 a usar para este

proposito.

La electricidad dejo el desarrollo de sus multiples aplicaciones al principio del siglo pasado
y las plantas mecanicas de refrigeracion empezaron a ser comunes en muchos campos:

Por ejemplo, cervecerias, mataderos, pescaderias y fabricacion de hielo.

Ahora hay numerosas aplicaciones para plantas de refrigeracion: Como ejemplos

tenemos:

e Conservacion de productos alimenticios

e Plantas de refrigeracion
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e Plantas secadoras
e Bombas de calor
e Fabricas de hielo

¢ Instalacién de enfriamiento de agua

1.1.2 APLICACIONES DE LA REFRIGERACION
Las aplicaciones en refrigeracién se han agrupado en seis grandes categorias generales:

1.1.3 REFRIGERACION DOMESTICA
Este campo esta limitado principalmente a refrigeradores y congeladores caseros. Sin

embargo, debido a que es muy grande el nimero de unidades en servicio, la refrigeracion

doméstica representa una parte significativa de la refrigeracion industrial.

1.1.4 REFRIGERACION COMERCIAL
Se refiere al disefo, instalaciéon y mantenimiento de unidades de refrigeracion del tipo que

se tienen en establecimientos comerciales para su venta al menudeo, restaurantes,
hoteles e instituciones que se dedican al almacenamiento, exhibicion, procesamiento y a

la distribuciéon de articulos de comercio.

1.1.5 REFRIGERACION INDUSTRIAL
A menudo se confunde con la refrigeraciébn comercial porque su division no esta

claramente definida. Como regla general, las aplicaciones industriales son mas grandes
en tamafo que las aplicaciones comerciales y, la caracteristica que las distingue es que
requieren un empleado para su servicio. Algunas aplicaciones industriales tipicas son

plantas de hielo, grandes empacadoras de alimento, cervecerias, lecherias, etc.

1.1.6 REFRIGERACION MARINA Y DE TRANSPORTE
Se refiere a la refrigeracion que se tiene en barcos de tipo pesquero, y barcos de

transporte de alimentos. La refrigeracion de transporte se refiere al equipo de refrigeracion

utilizado en camiones, conteiner, etc.

11



1.1.7 ACONDICIONAMIENTO DE AIRE
Concierne o se refiere a la condicién del aire en algun area o espacio designado. Por lo

general involucra no unicamente el control de la temperatura del espacio, sino también las

condiciones de humedad del mismo, filtrado y limpieza.

Las aplicaciones de acondicionamiento de aire son de dos tipos: las de confort o para uso

industrial.

1.2.1 SISTEMAS DE REFRIGERACION

Sumidero de Calor

QH

W 2
SISTEMA/g_ Fuente de Energia

.

Fuente de Calor o
Cuerpo refrigerado

FIGURA 1.1 CICLO TERMODINAMICO DE UN SISTEMA DE REFRIGERACION

Se han estudiado y desarrollado muchos sistemas de refrigeracion a lo largo del tiempo.
En este apartado se hace una breve recopilacion de los acontecimientos que precedieron
a los refrigeradores que conocemos hoy en dia. De los distintos equipos que existen, se
mencionan dos de los cuales uno de ellos sera el de nuestra especial atencion y
observaciéon, debido a eso los dos sistemas restantes solo se mencionaran en un

principio.

Como punto de partida se tomé el sistema de compresiéon de vapor que es el mas
comunmente utilizado en la actualidad. Por otro lado, hay dos sistemas importantes que
no necesariamente utilizan energia eléctrica como fuente de alimentacion por lo que son

de gran interés para el proyecto. Uno es la refrigeraciéon por absorcion el cual sera el
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centro de nuestra atencion durante el desarrollo de todo el documento. El otro es la
refrigeracion magnética que se trata de investigaciones relativamente recientes sobre

distintos principios térmicos utiles para el enfriamiento de cuerpos.

1.2.2 SISTEMA CONVENCIONAL DE COMPRESION DE VAPOR
Los procesos en el que los refrigerantes son sometidos a un ciclo termodinamico de

compresion, condensacion, expansién y evaporacién se denominan Ciclo de
Refrigeracion por Compresion de Vapor, los cuales son ampliamente utilizados en el
mundo, con una participacion superior al 98% de las aplicaciones frigorificas. En este
sistema se incrementa la presion del vapor del refrigerante, desde la que tiene en el
evaporador hasta la necesaria en el condensador, mediante la incorporacién de energia

eléctrica proporcionada al compresor.

En el compresor, el refrigerante entra en forma de vapor saturado a baja presion y recibe
un trabajo mecanico que eleva su presion, temperatura y entalpia hasta llevarlo a un
estado de vapor sobrecalentado, luego, en el condensador, el refrigerante es enfriado
pasando por vapor saturado a alta presion y posteriormente hasta condensarlo,
entregando al ambiente energia en forma de calor; posteriormente este liquido a presién
pasa por un dispositivo de estrangulacion que lo expande subitamente llevandolo al
estado de vapor humedo a baja presion, lo cual a su vez enfria el refrigerante
preparandolo para ser la fuente de frio del proceso; finalmente, en el evaporador el
refrigerante extraera calor del material refrigerado para pasar de nuevo al estado de vapor

saturado a baja presion, el cual pasa al compresor cerrando el ciclo.

13



Depdsita

P Compresor
Expansor

Evaporador

FIGURA. 1.2 SISTEMA POR COMPRESION DE VAPOR
Para la tercera etapa, se encuentra a presion y temperatura baja, por lo que se deben

obtener las condiciones iniciales (liquido a presiéon alta). Con el compresor, el gas
recupera la presion necesaria y como efecto secundario se calienta. Para devolverlo a su
estado liquido es necesario remover calor, por lo que se necesita un condensador, en el

cual otro fluido absorbe la energia y devuelve al refrigerante su temperatura inicial.

1.2.3 SISTEMA POR ABSORCION.

Definicion:

El nombre de refrigeracion por absorcion se usa por tradicion pero no es el correcto, ya
que se debiera llamar refrigeracion por disolucidon. Se basa en las propiedades de las
soluciones binarias. A diferencia de las sustancias puras, las soluciones tienen la
propiedad de disolver el vapor de una composicion con el liquido de otra composicion
distinta. En el diagrama temperatura-concentracién que vemos a continuacién (ver fig.
1.3), donde se grafica la temperatura y la fraccion molar, observamos que a una
temperatura determinada coexisten vapor mas rico en el componente mas volatil con

liquido rico en el componente menos volatil.
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Por ejemplo a la temperatura T; tenemos vapor de composicion Xy en equilibrio con
liquido de composicién Xy a la temperatura T> tenemos liquido de composicion X, en

equilibrio con vapor de composicion X,.

Si de alguna manera ponemos en contacto vapor de composicion X, con liquido de
composicion Xn , con respecto al cual el vapor esta sobre enfriado (porque T, es menor
que T; es evidente que el vapor se condensara. En principio el vapor y el liquido
intercambian calor, es decir el vapor se enfria y el liquido calienta (se entiende que a la
misma presién) hasta una temperatura intermedia entre TyyT, , a la que corresponde una
composicion intermedia entreX,; yXn . Esto equivale a la compresion en el sistema por

compresion, es decir, pasar el fluido de trabajo del estado de vapor al estado liquido.

curva del vapor

TP == oo s o M

curvd del liquido

= 0 \n \m \\ \\[ G I

FIGURA 1.3 DIAGRAMA TEMPERATURA-CONCENTRACION
El ciclo de refrigeracion por absorcion es un caso particular de los sistemas a sorcion en

donde participan por lo general dos fases, sea, entre un liquido y un vapor o entre un

sélido y un vapor.

De todos los ciclos termodinamicos disponibles para la produccién de frio, los sistemas de
absorcién son los mas utilizados en la aplicacion de energias de baja entalpia como la

solar o el calor de desecho industrial, en particular los sistemas a absorcion liquido-gas y
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sélido-gas y los de adsorcién sélido-gas, tanto en funcionamiento continuo como

intermitente.

El sistema de refrigeracion por absorcion es un medio de producir frio que, al igual que en
el sistema de refrigeracion por compresion, aprovecha que ciertas sustancias absorben
calor al cambiar de estado liquido a gaseoso. Asi como en el sistema de compresion el
ciclo se hace mediante un compresor, en el caso de la absorcion, el ciclo se basa
fisicamente en la capacidad que tienen algunas sustancias, como el bromuro de litio, de
absorber otra sustancia, tal como el agua, en fase de vapor. Otra posibilidad es emplear el

agua como sustancia absorbente (disolvente) y como absorbida (soluto) amoniaco.

1.2.4 PRINCIPIO DE FUNCIONAMIENTO DE UN CICLO DE REFRIGERACION POR ABSORCION
Faraday de sus experiencias en el laboratorio, conocia que el cloruro de plata tiene la

capacidad especial de absorber al amoniaco gaseoso. Expuso cierta cantidad de cloruro
de plata pulverizado al amoniaco gaseoso hasta que hubo absorbido todo el que podia
retener. El polvo cargado de amoniaco se coloco posteriormente en un tubo de ensaye
sellado con forma de V invertida. Cuando se aplico calor al polvo, se presentd el
desprendimiento de "humos" (vapores) de amoniaco. Los "humos" se enfriaron
sumergiendo el otro extremo del tubo en un recipiente con agua fria. El agua sirvié como
agente de remocién de calor del amoniaco gaseoso. Conforme los "humos" de amoniaco
entraron en el extremo enfriado del tubo de ensaye, se formaron gotas de amoniaco

liquido.
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FIGURA. 1.4 EXPERIMENTO DE M. FARADAY
Esta fue la primera vez que el amoniaco habia cambiado del estado gaseoso al liquido.

Las caracteristicas del liquido producido comenzaron a ser estudiadas por Faraday. Una
vez que elimind la aplicacién de calor y del agua de enfriamiento, casi inmediatamente
después, el amoniaco liquido comenzé a burbujear y hervir, regresando de nuevo al

estado de vapor, el cual fue absorbido nuevamente por el polvo de cloruro de plata.

Cuando Faraday toco el extremo del tubo de ensaye que contenia amoniaco liquido,
encontré que estaba bastante frio. Sin embargo, ain mas sorprendente fue el hecho de
que se habia producido la ebullicion del liquido, aun sin la presencia de fuente alguna de

suministro visible de calor.
Cada vez que Faraday repitid el proceso, observdé el mismo cambio. Lo novedoso

consistié en el hecho de que fuera posible lograr temperaturas bajas en el laboratorio

cualquier numero de veces, sin que se alteraran los ingredientes en el tubo de ensaye.

Utilizando este principio, se disefid el sistema de refrigeracion por absorcion. El sistema

consta de cuatro etapas que ocurren en distintos equipos:
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Evaporador, concentrador, absorbedor y condensador. De manera general, en la Figura

1.5 se describe el proceso.

Concentrador Condensador

Absorbedor Evaporador

FIGURA 1.5 SISTEMA POR ABSORCION
En el evaporador, por la parte superior, se dispersa el refrigerante. Este se evapora

parcialmente por haber baja presion y absorbe calor proveniente del refrigerante en el
serpentin. Este cambia parcialmente de estado, no todo se evapora, asi que es
recirculado por una bomba hacia el aspersor. Para evitar la acumulacién de vapor, el
absorbedor a presion y temperatura baja, por medio de una sustancia absorbente, retira
parte del vapor convirtiéndolo en liquido concentrado. Este proceso es exotérmico por lo

que se libera el calor ya sea en agua de enfriamiento o al exterior.

La solucion se va diluyendo al absorber el vapor, por lo que es bombeada al
concentrador, o también llamado generador, donde es calentado para que parte del agua
absorbida se evapore. La solucién concentrada se devuelve al absorbedor. El vapor del
refrigerante se lleva a una cuarta etapa, el condensador, donde cambia a estado liquido y

se libera calor.

Posteriormente es regresado al evaporador por una valvula de expansion cambiando de
estado. Por otro lado la solucion diluida, separada en el generador, fluye de regreso al

absorbedor después de pasar por una valvula de expansion cambiando nuevamente el
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estado. Se requiere de una cantidad despreciable de trabajo mecanico para operar la

bomba.

Como se puede observar, el refrigerante es alternadamente absorbido y liberado por el
absorbente. Es esencial que los componentes de la mezcla binaria tengan puntos de
evaporacion suficientemente distintos. El absorbente debe evaporarse a temperaturas
muy altas y absorber el refrigerante facil e intensamente en un rango amplio y a bajas
temperaturas y presiones. Por otro lado, el refrigerante debe evaporarse del absorbente a
presiones y temperaturas altas. Las mezclas binarias mas utilizadas son amoniaco-agua y

bromuro de litio-agua.

1.3.1 CICLO DE ABSORCION

Una maquina de refrigeracion por absorcidén sustituye el compresor mecanico por un
compresor termoquimico, constituido por dos intercambiadores de calor y masa, el
absorbedor y el generador (cada uno a la presién del evaporador y del condensador,
respectivamente); una bomba y una valvula de expansién. El esquema del ciclo de

refrigeracion por absorcion y diagrama P-h del refrigerante son los representados en la

ﬁo ﬁo Fa
2 1

CONDENSADOR GENERADOR

figura 1.6

6

VALVULA X Bomba de z\; i{
B disolucion We O 4
5 8
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3 4 > h
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FIGURA 1.6 CICLO DE REFRIGERACION POR ABSORCION

Por los componentes del compresor termoquimico circulara una disolucion compuesta por

el refrigerante y un absorbente, afin al refrigerante. En el absorbedor, el vapor de
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refrigerante a la salida del evaporador se disuelve en la disolucién. A la salida del
absorbedor (5), la disolucion (que tendra una concentracién rica en refrigerante) se
bombea hasta la presién del condensador mediante la bomba de disoluciéon. En el
generador, se hace hervir la disolucién (mediante un aporte de calor), que permite la
separacion del componente mas volatil de la mezcla (el refrigerante), que en forma de

vapor sobrecalentado (1) es enviado hacia el condensador.

De este modo, a continuacion, el refrigerante realiza los procesos de condensacion,
expansién y evaporacion, de igual forma a como lo hace en un ciclo de compresién
mecanica. En el generador, el resto de la disolucién (con una concentracion menor en
refrigerante (7)) es devuelta al absorbedor, a través de una valvula para reducir su
presion. Esta disolucion vuelve a absorber el vapor de refrigerante procedente del

evaporador (4). Este proceso libera una cierta cantidad de vapor.

La diferencia entre el ciclo de compresién mecanica y el de absorcion reside en la fuente
de energia que se emplea para mover el refrigerante desde el evaporador hasta el
condensador. Para la compresién mecanica, la fuente de energia es la energia eléctrica
necesaria para el compresor y para la absorcién se trata de transferencias de energia en
forma de calor (el calor suministrado en el generador para separar el vapor de
refrigerante), siendo despreciable el trabajo mecanico que se requiere para elevar la

presion de la disolucién (en fase liquida) en la bomba.

1.3.2 CICLO CONTINUO

Descripcion del ciclo continto de un sistema de refrigeracion por absorcion.
El dibujo esquematico del ciclo de absorcion en funcionamiento continuo, se ilustra en la

figura siguiente.
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FIGURA 1.7. CICLO DE ABSORCION EN FUNCIONAMIENTO CONTINUO
El refrigerante en forma de vapor de baja presién entra al absorbedor, en donde es

absorbido por el absorbente. La solucion que sale del absorbedor contiene una
concentracion alta en refrigerante, la cual es llamada solucién concentrada. Esta soluciéon
es bombeada hasta el generador a la presién correspondiente.

La solucién concentrada entra al generador con presién alta y baja temperatura en donde
se le suministra calor, esto eleva la temperatura de la solucién y de aqui en adelante la
cantidad de refrigerante que el absorbente puede retener es reducida. Ahora el
refrigerante es manejado como vapor y llevado fuera del generador.

La solucion resultante después de la generacion contiene una baja concentracién de
refrigerante, la cual se conoce como solucion diluida. La solucion regresa al absorbedor
pasando a través de una valvula de expansion la cual tiene como funcién provocar una
caida de presién para lograr mantener una diferencia de presiones entre el generador y el
absorbedor.

El refrigerante en forma de vapor con presidn y temperatura alta saliendo del generador y
entrando al condensador, donde la reduccién en la temperatura provoca la condensacion
del vapor. Posteriormente el refrigerante liquido pasa a través de una valvula de
expansion la cual le reduce bruscamente la presion hasta alcanzar la presion de
evaporacion. Ya en el evaporador el refrigerante liquido extrae calor del medio que lo
rodea (aire o liquido), provocando su enfriamiento.

El refrigerante en forma de vapor saturado sale del evaporador y regresa al absorbedor

para ser reabsorbido por la solucion diluida, completando el ciclo.
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Recuperadores de calor sensible.

El intercambiador de calor de la solucion y el sub-enfriador de liquido no son esenciales
para la operacion del ciclo, pero permiten ahorrar energia haciendo mas eficiente el
funcionamiento del sistema, es decir aumentan el COP. La principal desventaja del
sistema es el hecho de que el agua es volatil. Cuando el amoniaco evaporado es llevado
fuera del generador, también contiene algo de vapor de agua, esto es indeseable porque
el agua puede congelarse a lo largo de la tuberia. También cuando el agua entra al

evaporador eleva la temperatura de evaporacion.

Rectificacion de los vapores del absorbente.

El propésito de la columna de rectificacion es eliminar el vapor del absorbente. Este
proceso puede reducir la cantidad del vapor del absorbente hasta alcanzar una
concentracién deseada de refrigerante, como una aproximacion se puede considerar que
a la salida del rectificador la concentracién del refrigerante es cercana al 100%, lo que

representa un caso ideal.

1.3.3 LOS SISTEMAS DE COMPRESION Y DE ABSORCION DE VAPOR.
Entre los sistemas de compresion de vapor y los sistemas de absorcion existen tanto

semejanzas como diferencias. La refrigeracién util se logra de la misma manera en ambos
sistemas. Esto es, por la evaporaciéon de un liquido en un evaporador, utilizando el calor
latente de vaporizacion para obtener un efecto de enfriamiento. Ambos sistemas utilizan,
asimismo, un condensador para remover calor del vapor refrigerante a una alta presion, y
regresarlo a su estado liquido original. Ambos utilizan un dispositivo de control de flujo de

expansion.

Los sistemas difieren, sin embargo, en cuanto a los medios utilizados para recuperar el
refrigerante evaporado y aumentar su presion. En primer lugar, las formas de energia
utilizadas para operar el sistema, son diferentes. En el sistema de compresién de vapor se
utiliza la energia mecanica para accionar el compresor. La operacion del compresor

mantiene la baja presién del evaporador y eleva, asimismo, la presion en el lado de alta.

En el sistema de absorcion se utiliza la energia calorifica, para elevar la presion del
refrigerante. La baja presiéon del evaporador se mantiene, mediante el uso de otra

sustancia llamada absorbente. Dos componentes, el absorbedor y el generador, llevan
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una funcion semejante a la del compresor. En el sistema de absorcién se utilizan a

menudo componentes auxiliares como las bombas.

Una razon por la cual el sistema de absorcion es popular y versatil, estriba en que opera
directamente con la energia calorifica. En cualquier lugar en donde se disponga de vapor
residual, agua caliente o gases de combustién, se toma con especial interés, a la

refrigeracion por absorcion.

1.3.4 VENTAJAS E INCONVENIENTES
El rendimiento, medido por el COP(coeficiente de operacion) es menor que en el método

por compresién (entre 0,8 y 1,2 frente a 3 y 5,5 )si bien es cierto que el COP obtenido
mediante compresion tiene en cuenta la energia eléctrica invertida en el compresor, que
no es energia primaria en si. En cambio en un sistema de absorcién la energia utilizada
para el calculo del COP es el calor aportado al generador, que si es una energia primaria
evaluable. Es por tanto que no se pueden comparar el COP de compresion y de
absorcion. Sin embargo en algunos casos compensa, cuando la energia proviene de una
fuente calorifica mas econdmica, incluso residual o un subproducto destinado a

desecharse.

Un ejemplo de esta situacion podria ser una instalacion de aire acondicionado solar: si se
utilizasen placas fotovoltaicas solo se podria utilizar un 15-20% de electricidad en
comparacion con unos paneles solares térmicos que podrian aprovechar hasta el 90% de

la energia solar recibida, y a un precio de instalacién mucho mas reducido.

El conjunto completo paneles solares-absorcion tendria un COP de entre 0,72y 1,08 y el
de compresioén entre 0,54 (18% paneles y COP de 3, muy habitual) y 1,1 (20% paneles y
COP de 5,5).

También hay que tener en cuenta que el sistema de compresion, utiliza normalmente la
energia eléctrica, y cuando ésta llega a la toma de corriente lo hace con un rendimiento
inferior al 25% sobre la energia primaria utilizada para generarla, lo que reduce mucho las

diferencias de rendimiento (0,8 frente a 1,37).
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Al calor aportado al proceso de refrigeracion se le suma el calor sustraido de la zona

enfriada. Con lo que el calor aplicado puede reutilizarse.

Sin embargo, el calor residual se encuentra a una temperatura mas baja (a pesar de que

la cantidad de calor sea mayor), con lo que sus aplicaciones pueden reducirse.

Los aparatos generadores por absorcién son mas voluminosos y requieren inmovilidad (lo
que no permite su utilizacion en automoviles, lo que seria muy conveniente como ahorro
de energia puesto que el motor tiene grandes excedentes de energia térmica, disipada en

el radiador).

Este método de refrigeracion esta reservado casi universalmente a grandes instalaciones
comerciales. Fundamenta su uso en el hecho de que algunas sustancias conocidas como
absorbedores, tienen gran avidez por absorber vapores de otras, conocidas como
refrigerantes, generando la disminucion de presion suficiente para la evaporacion del

refrigerante y el consecuente enfriamiento.

En la tabla 1.0 se muestra un cuadro en el cual se hace una comparacién general de dos

sistemas de refrigeracion.

Tabla 1.1 Comparacion de dos sistemas de refrigeracion

Compresién Absorcion
Entrada de Compresion de Regeneracion del
energia refrigerante refrigerante
Libera calor Condensador Condensador
Diferencia compresor Absorbedor y
generador
Absorbe calor evaporador Evaporador
Refrigerante R-134 LiBr — agua

amoniaco-agua
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1.4.1 DIFERENTES TIPOS DE SISTEMAS DE REFRIGERACION POR ABSORCION

1.4.2 EQUIPOS QUE FUNCIONAN CON AMONIACO

Sistema amoniaco — agua
Para comprender el funcionamiento de un equipo de absorcion en el que el gas es

amoniaco, nos referiremos al esquema que se observa en la figura 1.8.
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FIGURA 1.8 INSTALACION INDUSTRIAL DE UN REFRIGERADOR POR ABSORCION AMONIACO-AGUA
En este croquis se describe en forma muy esquematica y resumida una instalacion

industrial de refrigeracién por absorcién. En equipos mas pequenos el absorbedor y el
rectificador no tienen la estructura que vemos en el croquis, ya que por razones de
espacio deben ser mucho mas chicos.

El equipo funciona enfriando el fluido intermediario para proceso (entra calor q2 al
sistema) con lo que se calienta y evapora el NH3 que pasa al absorbedor, donde se
disuelve en una solucion diluida de NH3 y es enfriado con agua (sale calor). La
temperatura del liquido que entra al absorbedor es comparativamente baja (80 a 90 °F, de
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27 a 32 °C) pero aumenta debido a que la disolucidén del amoniaco gaseoso libera calor,
por eso es necesario enfriarlo. La solucion concentrada que resulta se impulsa con una
bomba (se entrega trabajo —WB) y se calienta por intercambio de calor con la solucién
diluida caliente que viene del hervidor del generador. Asi la solucién concentrada ingresa
al generador donde la fraccién de fondos, rica en agua y pobre en NH3 (solucion diluida)
se extrae para ir a alimentar el rociador del absorbedor previo calentamiento en el

hervidor (entra calor ) hasta alcanzar unos 200 a 300 °F o sea de 93 a 149 °C.

De la cabeza del generador sale NH3 casi puro que se enfria en un condensador (sale
calor g1), se almacena en un depésito (separador de liquido) del cual sale el NH3 liquido
que se expande en el estrangulamiento y enfria el fluido intermediario mientras otra parte
refluye a la columna o rectificador. Como fluido intermediario se puede usar una solucion
acuosa de una sal inorganica, asi como fluidos térmicos patentados: Dowtherm y marcas
similares.

El simple esquema que vemos mas arriba no se suele usar en instalaciones reales por
motivos de espacio y eficiencia. El generador suele tener incorporado el hervidor en una
sola unidad, de modo que resulta un equipo hibrido cuya parte de destilaciéon se conoce
como analizador. Se han disefiado varias disposiciones que dan buenos resultados en la
practica, con diferencias menores entre si, que responden mas o menos a la estructura

que vemos en el esquema anterior.

La figura 1.9 describe una estructura bastante representativa de la mayor parte de los

equipos de absorcion que usan amoniaco como fluido frigorifico.
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FIGURA 1.9 SISTEMA POR ABSORCION DE AMONIACO-SALMUERA

La salmuera que sirve para enfriar en el proceso entra al evaporador F donde se enfria,
produciendo la evaporacion del amoniaco, que pasa como gas al absorbedor G. La
solucion fuerte (concentrada) que produce el absorbedor pasa por la bomba H que la
impulsa a través de un intercambiador de calor / donde es calentada por la solucion débil
que se dirige al absorbedor. Luego, la solucién fuerte entra al “analizador” B donde se
calienta con vapor u otro fluido calido. De la parte superior (tope) del “analizador” sale
amoniaco gaseoso, mientras que de la parte inferior se obtiene solucion débil o diluida. El
gas que abandona el “analizador” esta formado casi exclusivamente por amoniaco con
algo de vapor de agua y tiene una presion considerablemente mayor como consecuencia
de la expansion que sufre durante la evaporaciéon. Esta presion no puede ir en direccion
aguas arriba porque se lo impide la bomba, que ademas tiene instalada en su descarga
una valvula anti retorno, de modo que se descarga aguas abajo hacia el condensador C,
donde se enfria el gas a presion suficientemente elevada como para que licue. Luego es
impulsado por esa presion a través de la valvula de expansion E y sufre una expansion
isoentalpica. La mezcla liquido-vapor que resulta de esa expansion pasa al evaporador F

donde se reinicia el ciclo.
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El calculo se debe realizar en base a balances de masa y energia por equipo obteniendo
un sistema de ecuaciones con ayuda del diagrama de entalpia-concentracion del NH3.

A pesar de las ventajas del bromuro de litio, en instalaciones frigorificas de muy bajas
temperaturas el amoniaco es el fluido de trabajo mas usado porque permite alcanzar

temperaturas minimas mucho menores.

1.4.3 SISTEMA AGUA-BROMURO DE LITIO
En instalaciones frigorificas en las que la temperatura minima esta por encima de 0 °C y

se quiere usar un ciclo de absorcion es muy frecuente encontrar equipos de bromuro de
litio, debido a las ventajas que se mencionan mas adelante. Ademas, como las soluciones
de bromuro de litio no son volatiles a diferencia de lo que ocurre con las soluciones de
amoniaco, no se requiere rectificacion. Por ese motivo los equipos de absorcion a
bromuro de litio son mucho mas compactos que los de amoniaco.

Los equipos de refrigeracion por absorcion a bromuro de litio se clasifican en equipos de
una o dos etapas, comunmente denominados de simple y doble efecto. El equipo de una

etapa es el mas comun y se describe a continuacion.
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FIGURA 1.10 SISTEMA POR ABSORCION BROMURO DE LITIO-AGUA

La absorcién se produce en un recipiente herméticamente cerrado, del que se evacua
todo el aire. En consecuencia, la presion en el recipiente es la presion de vapor de la

solucion a la temperatura operativa. Lo que esto significa en otros términos es que se
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puede regular la temperatura operativa del sistema a través de la presion. La presién en la
seccion del concentrador y del condensador es del orden de 0.1 atm y en la seccion de
evaporacion y absorcion es del orden de 0.01 atm.

Para el calentamiento se suele usar vapor de baja presién (alrededor de 1 bar) o agua
caliente a unos 130 °C. En cambio los equipos de doble efecto usan vapor de media
presion o agua a unos 175 °C.

Las cuatro secciones basicas de un equipo de absorcion se dividen en dos: un volumen
llamado de “alta presién” y otro de “baja presion”, a pesar de que ambos operan al vacio.
El concentrador y el condensador forman la zona de “alta presién” mientras que el
evaporador y el absorbedor forman la zona de “baja presion”. El agua caliente o el vapor
fluyen a través de los tubos del concentrador y producen la evaporacion del agua de la
solucién diluida por ebullicién al vacio. El vapor de agua liberado de la solucion diluida
pasa del concentrador al condensador, donde se condensa por accion del agua de
enfriamiento. El condensador opera a unos 32 °C. El agua asi condensada cae en una
bandeja y se envia a la seccién del evaporador a través de un orificio reductor de presion,
en el que sufre una expansién estrangulada. Como consecuencia del hecho de que la
presion de operacion en la zona del evaporador es menor (del orden de 700pa) y del
efecto de Joule-Thompson la temperatura de esta seccion es también menor: del orden
de unos 3 °C. El calor que se necesita para el flasheo (evaporacion parcial) del agua lo
proporciona el agua helada que ingresa al equipo, por lo que esta se enfria. El vapor de
agua que se produce en la zona del evaporador pasa entonces al absorbedor donde es
absorbido por la solucion concentrada de LiBr. Durante el proceso de absorcion el liquido
se calienta, debido al calor de disolucion negativo de las soluciones concentradas de LiBr.
El calor liberado en el absorbedor es eliminado del sistema por una corriente de agua de
enfriamiento. La solucidon concentrada de LiBr que se pulveriza sobre los tubos del
absorbedor toma el vapor de agua, y se diluye. Esta solucién diluida es entonces
bombeada al concentrador donde se completa el ciclo. Notese que el fluido refrigerante en
definitiva es el vapor de agua. Todo el proceso viene regulado por la temperatura del agua
helada. En el croquis se observa el controlador de temperatura, que acciona la valvula de
admisién de vapor por medio de una linea de aire comprimido. Al abrir la valvula de
admisién de vapor cuando la temperatura del agua aumenta se incrementa la potencia

frigorifica del equipo, dentro de limites razonables.
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1.4.4 PROCESO DE ABSORCION EN EL ABSORBEDOR
Uno de los componentes mas importantes de estas maquinas de absorcién es el

absorbedor, ya que su funcionamiento afecta directamente al sistema global. El disefio de
los absorbedores es un punto critico, originado por la complejidad de los procesos de
transferencia de masa y calor. Un intercambio de calor eficiente en el absorbedor
depende principalmente de un excelente mezclado entre el vapor y la solucion de trabajo
y del maximo area de contacto entre la pared del intercambiador y la solucion.

El aumento de la eficiencia en el absorbedor puede ser logrado aplicando diferentes
técnicas. Una de ellas esta asociada al incremento de la turbulencia por medio de
corrugaciones en las paredes del intercambiador de calor o modificando la geometria,
también puede conseguirse mediante la utilizacion de aditivos que disminuyan la tensién
superficial de la solucién (efecto Marangoni) provocando un movimiento del seno del
liquido hacia la superficie y viceversa, o bien mediante la adicion de nano particulas en la

solucién para mejorar la conductividad térmica de la solucion.

1.4.5 PROPIEDADES DEL ABSORBENTE
El absorbente debe tener ciertas propiedades para poder ser utilizado como fluido en los

ciclos de refrigeracion por absorcién, como las siguientes:

1.- El absorbente debe tener una fuerte afinidad por el refrigerante. Entre mayor sea esta
afinidad, se requerira una menor cantidad, reduciendo las pérdidas térmicas durante su
calentamiento. Sin embargo, si esta afinidad es demasiado grande, sera necesario
suministrar una gran cantidad de energia para la restitucion del refrigerante.

2.- La presion de vapor a la temperatura requerida en el generador debe ser despreciable
0 muy baja, en comparacién con la presion de vapor del refrigerante.

3.- El absorbente debe permanecer en estado liquido durante todo el ciclo, para evitar el
problema de cristalizacion; la estabilidad quimica debe ser buena y no debe ser corrosivo
ni toxico.

4.- El calor especifico debe ser bajo para evitar las pérdidas, la conductividad térmica
debe ser lo mas alta posible, la viscosidad y la tensién superficial deben ser bajas para

facilitar la transmision del calor y la absorcion.
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5.- El absorbente debe ser menos volatil que el refrigerante, para facilitar su separacion
en el generador. Si esto no es posible, se requerira la integracion de un rectificador para

llevar a cabo esta separacion en forma de vapor.
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CAPITULO I

SISTEMA GENERAL PROPUESTO



En el presente capitulo se hablara de los 4 elementos importantes de un ciclo de
refrigeracion por absorcién (generador, condensador, evaporador y absorbedor); también
se conocera la mezcla amoniaco-agua que se utiliza en este proyecto; Ademas, se
realizara un diagrama de equilibrio de dicha mezcla para la obtencién de su
concentracién, posteriormente en base a la concentracion obtenida y en el diagrama de
equilibro entalpia-concentracion se obtendran las entalpias y presiones del sistema, con
fin de realizar el analisis termodinamico del sistema propuesto y finalmente se realizaran
el analisis de cada elemento para determinar el area de transferencia de calor que estos

necesitan.

2 SISTEMA GENERAL PROPUESTO

2.1.1 EL ABSORBEDOR Y EL EVAPORADOR

La temperatura de evaporacion del refrigerante depende de sus caracteristicas de presion
y temperatura de saturacién. Esto es, la temperatura a la cual el refrigerante se evapora,
varia con la presion del evaporador. La presion debe ser lo suficientemente baja, para que
la temperatura resultante de evaporacidon se encuentre al valor que se necesita para la

aplicacion de la refrigeracion.

En los sistemas por compresién de vapor, la baja presidén en el evaporador se mantiene
mediante la accion de succion del bombeo del compresor, como se observa en la figura
siguiente, la cual remueve el refrigerante en cuanto este se evapora, evitando asi que se
eleve la presion. Para estas situaciones se escogen refrigerantes adecuados, cuyas
caracteristicas de presion y temperatura correspondan al funcionamiento del compresor y
demas componentes. Por ejemplo, Si se utiliza refrigerante R12 y se desea una
temperatura de evaporacién de 4.4, la presion en el evaporador se debe mantener a
35.64kpa abs. Si se utiliza refrigerante R-11, la presion en el evaporador tendra que

mantenerse a 42.26 kpa abs.
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FIGURA 2.1. COMPARACION DE LAS MANERAS DE OBTENER EL FLUJO Y LA SUCCION DE UN REFRIGERANTE
DESDE EL EVAPORADOR, EN LOS SISTEMAS DE ABSORCION Y DE COMPRESION DE VAPOR
(a) Obtencidn del lado de baja en el sistema de compresion de vapor

(b) Obtencién del lado de baja en el sistema de absorcion.

Si se ha de utilizar el agua como refrigerante para que se evapora a 4.44, la presion debe
mantenerse extremadamente baja, a 0.827kpa abs (0.25 pulg Hg. La figura 2.1 (b)
muestra en forma esquematica, como se utiliza el proceso de absorcion para mantener
esta baja presion. El evaporador contiene el refrigerante (agua). El absorbedor es un
recipiente adjunto que contiene una solucion fuerte (concentrada) de agua y bromuro de
litio. Los dos recipientes se hallan conectados de manera que el vapor pueda fluir
libremente entre los dos. A los recipientes se les vacia de todo aire hasta que se
encuentran a una presién extremadamente baja. El agua en el evaporador comenzara a
vaporizarse subitamente; esto es, hervira. El efecto refrigerante del calor latente de

vaporizacion enfriara el agua no evaporada, lograndose la refrigeracion.

El vapor de agua producido llena el espacio evacuado de ambos recipientes. La presion
en el evaporador aumenta a medida que se evapora mas refrigerante.
Consecuentemente, la correspondiente temperatura de evaporacion también aumenta, y
se pierde la refrigeracion a una temperatura aceptablemente baja. Sin embargo, esto se
evita por la accién del absorbente. El vapor de agua que llena los recipientes hace

contacto con la superficie de la solucion fuerte absorbente, y esta lo absorbe. Esto reduce
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la presién en el espacio, creandose un ligero gradiente de presion de la superficie del
refrigerante en evaporacion hacia el absorbente, lo que estimula el flujo del vapor de

agua.

Esto es, el absorbedor retira el vapor de agua a medida que este se produce,
manteniendo con ello la presion baja y la temperatura en el evaporador. Esta accién del

absorbedor reemplaza el efecto de succién creado por el compresor.

El Sistema que se muestra en la figura 2.1(b) no puede operar de un modo satisfactorio
durante mucho tiempo, debido a que la solucién absorbente se diluye mas a medida que
absorbe el vapor de agua, y pronto se vuelve ineficaz. El régimen de absorcion del vapor
de agua disminuye, elevando la presion y la temperatura de evaporacion hasta Un nivel
inaceptable. En un cierto punto, la solucion cesa por completo de absorber el vapor de

agua.

2.1.2 EL GENERADOR Y EL CONDENSADOR
En la figura siguiente se muestra una disposicion practica utilizada para recuperar el

refrigerante, de modo que el sistema pueda operarse continuamente. La solucion débil se
bombea del absorbedor a un recipiente llamado generador o concentrador. Se aplica calor
a la solucién, de lo que resulta la ebullicion del agua. La solucién fuerte, ahora
reconcentrada, se retorna al absorbedor para luego rociarse de manera que penetre en el
vapor de agua refrigerante de los alrededores, en donde tiene lugar la absorcion. La
fuente de calor es, con frecuencia, vapor de agua o0 agua caliente que circula en un
serpentin, tal como se muestra en la figura a continuacion. La aplicacion directa de los
gases calientes de la combustién puede, asimismo utilizarse, si bien, por supuesto, los
aparatos son fisicamente diferentes.

El espacio del generador esta conectado a un cuarto componente que es el condensador.
Vapor de agua llena este espacio en los recipientes. A través de la tuberia del
condensador se hace circular agua de enfriamiento. La temperatura del agua es mas baja
que la temperatura de condensacion del vapor de agua a la presion de condensacion. El
vapor de agua, por lo tanto, cede su calor de condensacion, y se condensa como liquido,
acumulandose en el fondo del condensador.

El evaporador y el absorbedor se hallan a una temperatura extremadamente baja, y

pueden considerarse como el lado de baja del sistema. La presion desarrollada en el
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generador y el condensador por el proceso de calentamiento es mas elevada; estos dos
componentes pueden considerarse el lado de alta del sistema. (Si bien la presidon es mas
elevada en el generador y el absorbedor, todavia estd muy por debajo de la presion
atmosférica).

A fin de mantener el diferencial de presion entre el lado de alta y el lado de baja, y de
causar un efecto de enfriamiento por vaporizacion subita en el refrigerante, se provee un
orificio entre el condensador y el evaporador. Esto sirve como un dispositivo de
expansion, semejante al que funciona en el sistema de compresion de vapor. Esto

completa el ciclo.

. D

SENERATON l CONDENSIN
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FIGURA 2.2 DISPOSICION DEL SISTEMA DE ABSORCION BROMURO DE LITIO - AGUA
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2.2.1 LEY DE RAOULT
La ley de Raoult establece que la relacion entre la presion de vapor de cada componente

en una solucién ideal es dependiente de la presion de vapor de cada componente

individual y de la fraccién molar de cada componente en la solucion.

Considerando una fase liquida y una fase de vapor con un comportamiento de solucion y
de gas ideal, compuestas por N componentes, que se encuentran en equilibrio a una
temperatura T y una presién p. entonces la ecuacion de equilibrio esta dada por la

siguiente ecuacion:

Y;P; = XiPf* 2.1

Dicha ecuacion expresa el estado de equilibrio entre las fases, el primer miembro de la
ecuacioén representa el estado de vapor y el segundo representa el estado del liquido la

relacion entre los componentes es.

g
=<
Il
—_

2.2.2 LA REGLA DE LAS FASES
En un sistema de dos fases para un solo componente, existe un equilibrio diferente para

cada temperatura o presion y por lo tanto cada propiedad intensiva de cada fase se
mantiene constante. En un sistema de dos fases de un solo componente tiene una

propiedad independiente que puede ser la temperatura o la presion.
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El niumero de variables independientes involucradas en un sistema multi-fasico y multi-
componente estd dado por la regla de las fases de Gibbs la cual es expresa de la

siguiente manera:
IV=F-C+2 22
Dénde: IV = Variables Independientes.
F = Numero de fases presentes en el equilibrio.

C= Numero de componentes.

2.2.3 MEZCLAS BINARIAS
Al aplicar la regla de las fases a una mezcla binaria donde se cuenta con un componente

A y un componente B, las variables independientes pueden ser seleccionadas entre
presion y temperatura, y como en el equilibrio de las fases, ambas fases se encuentran
presentes; Entonces la concentracion del componente A en la fase de vapor es y, y en
fase liquida sera x4. Y de igual manera para la concentracién del componente B que seria
yg en fase de vapor y xz en fase liquida respectivamente; Ya que son variables
dependientes, debido a que x, + xz= 1Yy y, + yz= 1 si la presion estd dada, tendriamos

una variable independiente como la temperatura, y, 0 x,.

Para este sistema se tienen dos fases en equilibrio (liquido y vapor) por consiguiente F =
2 y dos componentes (agua y amoniaco) obteniendo C = 2 por lo que usando la regla de

las fases obtendriamos lo siguiente:

V=(2)-(2)+2=2 23

Lo obtenido anteriormente de la mezcla binaria es el nUmero de variables independientes

6“0 [

que es = 2 que pueden ser temperaturay “x” o temperaturay “y”.
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2.3 ELABORACION DE TABLA DE EQUILIBRIO LfQUIDO - VAPOR PARA UNA MEZCLA
AMONIACO - AGUA POR MEDIO DE LA LEY DE RAOULT Y DALTON
El desarrollo de diagramas de equilibrio liquido — vapor es de mucha importancia para

determinar la concentracion en fase liquida y en fase de vapor en el elemento

correspondiente de un sistema de refrigeracion por absorcion.
Para soluciones ideales, la ley de Raoult se aplica a cada uno de los componentes puros

Utilizando la ecuacién para el amoniaco liquido:

P NH; — XNH3P satNHs 24

Para el agua liquido:

P20 = Xu20PH20 2.5

Para un gas ideal se aplica la ley de Dalton, para cada uno de los componentes

obteniendo la siguiente ecuacion para el vapor de amoniaco:
Pyu, = Ynu, b 2.6
Para el vapor de agua:
Pyzo = Yo P 2.7

Sabiendo que la sumatoria de ambos componentes en la misma fase nos resulta el total

del componente obtenemos lo siguiente
XNH3 + XHZO = 1 28
YNH3 + YHZO = 1 29

Igualando la ecuacion para el amoniaco liquido con la ecuacién de vapor de amoniaco y

despejando yyy, obtenemos:
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YNH;, = (@) Xyuz 210

Y de igual manera para el agua liquido y el vapor de agua respectivamente se obtiene:

YHzo0 = (—Psa;mo) Xnzo 211

Aplicando las ecuaciones anteriores obtenemos:

(Be2) X + (22529) Koo = 1 242

La sumatoria de los componentes en la misma fase se puede expresar también de la

siguiente manera Xy, = 1- Yyu3 Y sustituyendo en la ecuacion anterior obtenemos:

(Psa;NH3)XNH3 + (—PS“;HW) (1—-Xyuz)=1 213

Despejando X3 se obtiene la concentracion de amoniaco en fase liquida:

P—Psar H20 214

Xnu3 = 7 —p
SAT NH3 SAT H20

A partir de la ecuacién 2.8 se obtiene la expresion para la concentracion de agua en fase

liquida.

Xpzo=1— ( P=Psar z0 ) 2.15

PsaT NH3— PSAT H20

Finalmente quedando como:
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X — Psat NH3—P 2 16
H20 Psat NH3~ Psat H20

La concentracion de amoniaco en forma de vapor se obtiene sustituyendo la ecuacion

2.14 en la ecuacion 2.10 y se obtiene:

Yyys = (PsatNH3) ( P—PsatH20 ) 217

p Psat NH3 —Psat H20

La concentracion de agua en fase de vapor se obtiene al sustituir la ecuacion 2.6 en la

ecuacion 2.11 obteniendo:

Yipo = (PsatHZO)( Psat NH3—P ) 218

p Psat NH3~ Psat H20

Las ecuaciones 2.16 y 2.18 formulan las concentraciones de amoniaco en el estado
liquido y vapor, dadas las presiones y temperaturas de la mezcla amoniaco — agua.
Desarrollando la metodologia se construyen las tablas de equilibrio liquido — vapor para la

mezcla amoniaco- agua en la siguiente seccién.

2.4 TABLA DE CONCENTRACIONES DE LfQUIDO - VAPOR DE LA MEZCLA AGUA - AMONIACO
Se realizara una tabla de fases para la mezcla agua —amoniaco a una presion de 1.013

bar, que es la presion en la que se encuentra la mezcla a utilizar. Se tomaran algunos
valores de temperatura y se obtienen sus presiones de saturacion correspondientes del

agua y del amoniaco por separado.

Se empieza con una temperatura de -33.3 °C, que es la temperatura con la cual el
amoniaco cambia de fase de liquido a vapor a una presién de 1.013 bar hasta una
temperatura de 100 °C, que es la temperatura cambia de fase de liquido a vapor a esta

misma presion de saturacion. Los intervalos se toman de manera aleatoria.
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Tabla 2.1

Presiones de saturaciéon de la mezcla amoniaco - agua

Temperatura Presion de saturacion (bar)
Estado T(°C) H,0 NH;

1 -33.3 0 1.0133
2 -28 0 1.316
3 -16 0 2.264
4 -12 0 2.679
5 -4 0 3.689
6 4 0.008718 4.976
7 20 0.02337 8.575
8 50 0.12335 20.33
9 80 0.4736 41.398
10 100 1.0133 62.512

Procedemos con los célculos correspondientes en algunos estados de la tablas (1, 6, 8 y

10). Los casos restantes se obtendrian de manera similar.

Estado 1

La presion de saturacion es de 1.013 bar y la temperatura de -33.3 “C. De las tablas de

vapor de amoniaco y agua saturado se obtienen las presiones de saturacion a la

temperatura de -33.3 “C del amoniaco y del agua respectivamente.

Psqtnn, = 1.013 bar yPqip20 = 0 bar

Entonces, la concentracion de amoniaco y de agua en fase liquida se obtiene de la

siguiente manera:

x —_-
NHz ™ 1 0133-0

_ 1.0133-0 _

=1, Xpzo=1-Xyy, =1-1=0
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Y la concentracion de amoniaco y de agua en la fase de vapor es:

1.033
YNH3 = (m) (1) = 1'YH20 = 1 = YNH3 = 1 '1 = 0

Estado 6

La presion es de 1.0133 bar y la temperatura 4 °C en las tablas de vapor de amoniaco y
de agua saturada se obtiene las presiones a la temperatura de 4°C del amoniaco y de

agua respectivamente

Psqinn, = 4.976 bar yPsqi,0 = 0.008718 bar

Entonces la concentracion de amoniaco y de agua en fase liquida es:

_ 1.0133-0.008718

Xnhy = tae DR = 0202, Xyzo = 1 - Xym, = 1-0.202 = 0.798

Y la concentracién de amoniaco y de agua en la fase de vapor es:

Y, = (o) (0.202) = 0.991, Yyi30 = 1 - Yy, = 1-0.991 = 0.009

Estado 8

La presion es de 1.0133 bar y la temperatura 50 °C en las tablas de vapor de amoniaco y
de agua saturada se obtiene las presiones a la temperatura de 50°C del amoniaco y de

agua respectivamente

Pgaenn, = 20.33 bar yPgqey,0 = 0.12335bar

Entonces la concentracion de amoniaco y de agua en fase liquida es:

x _ 1.0133-0.12335
NHz = 50.33-0.12335

Y la concentracion de amoniaco y de agua en la fase de vapor es:
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Y, = (Zos) (0.044) = 0.882, Yy = 1- Yy, = 1-0.882=0.118
Estado 10

La presién es de 1.0133 bar y la temperatura 100 °C en las tablas de vapor de amoniaco y
de agua saturada se obtiene las presiones a la temperatura de 100°C del amoniaco y de

agua respectivamente

Psaenn, = 62.512 bary Py,ip20 = 1.0133bar

Entonces la concentracion de amoniaco y de agua en fase liquida es:

_ 1.0133-1.0133

= =0, Xyzo=1-Xyy,=1-0=1
XNHs = §2512-1.0133 0, Xhao NH; 0

Y la concentracion de amoniaco y de agua en la fase de vapor es:

20.33
YNH3 = (m) (O) = O'YHZO =1- YNH3 =1-0=1
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Tabla 2.2 Concentracién de agua amoniaco en fases de liquido y vapor

T(°C) XNH, Ynu, Xnu20 Yo
-33.3 1 1 0 0
-28 0.77 1 0.0643 0
-16 0.447 1 0.552 0
-12 0.378 1 0.6217 0
-4 0.274 1 0.725 0
4 0.2 0.9931 0.797 0.0068
20 0.1157 0.9791 0.884 0.002
50 0.044 0.8836 0.9559 0.1163
80 0.0131 0.538 0.9868 0.4612
100 0 0 1 1

Los resultados mostrados en la tabla anterior se grafican, y se obtienen las curvas de

liguido saturado y de vapor saturado. Tomando en cuenta la concentracion del

refrigerante, en este caso del amoniaco.

En la figura 2.3, la curva inferior es la curva isobarica de

la temperatura de liquido

saturado, que es a la cual el liquido empieza a evaporarse, por otro lado en la parte

superior se muestra la curva isobarica de la temperatura del punto de rocio, la cual nos

indica a que temperatura el vapor empieza a condensarse. En aplicaciones de

refrigeracion por absorcion es conveniente representar este tipo de graficas con respecto

a la concentracion del refrigerante para poder asi, obtener las demas propiedades

termodinamicas de la solucion.
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FIGURA 2.3 DIAGRAMA DE EQUILIBRIO DE FASES AMONIACO-AGUA

Con esta metodologia se obtiene el diagrama de concentracién de amoniaco — agua que

se utilizara para determinar las propiedades termodinamicas del sistema propuesto.
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FIGURA 2.4. DIAGRAMA DE CONCENTRACION AMONIACO-AGUA
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2.5 PROPIEDADES TERMICAS

Como parametros de disefio, es necesario incluir propiedades térmicas tales como:
temperaturas y concentraciones de los elementos ya que estas nos permitiran determinar

las demas cantidades involucradas en el diseino del ciclo termodinamico.

Es por eso que a continuacion se definen algunas de ellas:

Temperatura en el evaporador. TEV= T=-5°C

Temperatura en el absorbedor. TAB= T1= 30°C

Temperatura en el generador. TGE 2=95°C (Fuente de energia externa)

Temperatura en el Condensador. TCO =T8= 30°C

Las concentraciones quedan de la siguiente manera:

X,=X5=Xo= X,=0.995, X:=X,=0.18, X,=X5=X,= 0.20

Las presiones se obtendran de manera numérica en la siguiente seccion; Por el momento

se colocaran que presiones seran iguales para el analisis del sistema.

P1=P2=Psat, P5=P8

2.6 ANALISIS TERMODINAMICO DEL SISTEMA PROPUESTO

Para realizar dicho analisis es necesario considerar algunas circunstancias que facilitaran
el entendimiento del sistema, para asi mismo ayudar a calcular las propiedades que
completan el sistema para poder finalmente otorgar un resultado claro y concreto, que
posteriormente servird para los calculos siguientes de transferencia de calor en cada

elemento del sistema.

Las circunstancias seran las siguientes:

1. El sistema funciona en régimen estacionario.
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2. Las condiciones a la salida del evaporador, generador, absorbedor y condensador
se encuentran en condiciones de saturacion.

3. A través de los componentes del sistema no se considera ningun tipo de ganancia
o de perdida energética.
Los procesos que se realizan en la valvula se considera isoentalpico.

La temperatura que varia en el evaporador se considera despreciable.

2.6.1 SISTEMA PROPUESTO

<« ()| cONDENSADOR < GENERADOR @ \/\/

7 4 3

i INTERCAMBIADOR
h 4 E %
EVAPORADOR > ABSORBEDOR

FIGURA 2.5 SISTEMA GENERAL PROPUESTO

2.6.2 DETERMINACION DE LAS PROPIEDADES TERMODINAMICAS EN BASE AL DIAGRAMA
DE EQUILIBRIO AMONIACO-AGUA
Como a lo largo del ciclo existen mezclas de diferentes concentraciones, los balances

energéticos se evaluan mas facilmente utilizando diagramas entalpia-concentracion.

La figura 2.4 representa el diagrama correspondiente a las entalpias del sistema
amoniaco-agua a varias presiones y temperaturas y para todas las composiciones vy
fases. Las entalpias estan basadas sobre 0.45kg del fluido y los estados de referencia son
el amoniaco liquido saturado a -20.22°C y el agua saturada a -17.77°C .
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El grupo inferior de lineas del diagrama corresponde a las entalpias de diversas fases
solidas de hielo y amoniaco. El grupo de curvas situado sobre este, representa las
entalpias de las soluciones saturadas en todo el intervalo de composiciones para
diferentes temperaturas y presiones. El tercer grupo al fondo representa las lineas de
construccion para la obtencion de las relaciones de equilibrio vapor-liquido. ElI grupo
superior de lineas representa las entalpias de vapores saturados que cubren todo el

intento de composiciones para distintas temperaturas y presiones.

La presion en el punto 1(ver fig. 2.5) es una presion de equilibrio de vapor saturado con
una concentracion de 99.5% de NH3 a 5°C, con estos datos se ingresa al diagrama
equilibrio amoniaco-agua. Se supone un valor de ensayo para la presién de equilibrio y se
sigue una horizontal desde el punto que representa el vapor saturado a esta presién y
concentracién del 99.5% hasta la correspondiente linea de construccién del equilibrio.
Desde ese punto se sigue hacia abajo segun una linea vertical hasta la linea de 5°C de
las curvas de liquido saturado y se lee la correspondiente presién de equilibrio. Esta
segunda aproximacion de la presion se utiliza para repetir la operacion hasta tener valores
consistentes; es decir, que el valor se torne constante conforme se realicen las iteraciones
o el niumero de ensayos. De esta forma se encontré que la presion del evaporador es

aproximadamente de 49.033. Kpa.

Para el punto 2 a la salida del absorbedor se tiene una soluciéon concentrada con presion
de y temperatura de 30°C. Se determina de la figura 2.4 una concentracion de NH3 de
20% vy entalpia de 52.33 Kpa.

A la salida del condensador (punto 7) con una temperatura de 30°C y una concentracion
de NH3 de 99.5% se lee una presion de 1176.8 Kpa , este valor es igual para los puntos:
3,4y6.

En el punto 3 es necesario realizar un balance energético para determinar la entalpia;
Estos calculos se realizaran mas adelante en el balance general del sistema ya que se
hayan establecidos los flujos de masa en esta etapa que se encuentran involucrados en

dicho balance.

En el punto 4 encontramos la entalpia ingresando al grafico con una temperatura de 84°C
y con una presion de 1176.8 Kpa , como resultado tenemos que h4= 314.01Kj/Kg. Para el

punto 5 del sistema que es a la salida del intercambiador se encuentra una solucién débil
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en amoniaco con una temperatura de 34 °C y una presion de 49.33 Kpa. De la figura se
obtiene una h5 = 69.80 KJ/Kg. Y una concentracion de x= 18.3%.

En el punto 6 que es a la salida del generador entrada a condensador se tiene una
solucion rica en amoniaco de x= 99.5% a una presion de 1176.8 Kpa. En este punto y
basandonos en la figura 2.4 se traza una linea vertical desde dicho valor de concentracion
hasta cortar la linea de roci6 correspondiente a la presidon dada, luego se traza otra linea
horizontal para cortar la linea auxiliar a la misma presién, con otra vertical hacia abajo
hasta interceptar la linea de presién, se lee el valor aproximado de la temperatura a la
salida del generador, T6= 72°C y al mismo tiempo obtenemos una entalpia de h6=
1756.61 Kj/Kg.

La siguiente imagen describe el proceso de lectura de algunos datos del diagrama de

equilibrio, en el evaporador y generador como muestra del uso de dicho grafico.
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FIGURA 2.6 METODO PARA LA DETERMINACION DE ENTALPIAS DE DIVERSAS CORRIENTES
CORRESPONDIENTES AL DIAGRAMA DE EQUILIBRIO AMONIACO-AGUA

2.7 ANALISIS TERMODINAMICO DE CADA ELEMENTO DEL SISTEMA
Los problemas de proyecto y analisis en los sistemas de refrigeracion por absorcion

comprenden una serie de balances energéticos que abarcan todo el ciclo y cada una de
sus partes. Asi, para el proceso global correspondiente al ciclo de la fig. 2.5, si se

prescinde de las variaciones de energia cinética, potencial y superficial:

Qev+Qcen*tQcontQap=0
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En donde:

Qgy= calor absorbido del evaporador
Qqen= calor suministrado al generador
—Qcon= calor cedido por el condensador

—Q 4= calor cedido por el absorbedor

Los balances energéticos a las etapas individuales se refieren unicamente a magnitudes
calorificas y entalpicas. Asi por ejemplo en el generador, se realizara de la siguiente

manera:
mentrada+hentrada= msalida+hsalida
mg+hs = myth,tmgthg,  2.19
Donde es la mg masa de la corriente 6 a la salida del generador en la fig. 2.5y hy es la

entalpia correspondiente por unidad de masa. Los otros simbolos poseen un significado

semejante.

2.8 CALCULO DE FLUJOS MASICOS EN EL SISTEMA PROPUESTO
Para el calculo de los flujos del sistema es importante sefalar que este sera alimentado

eléctricamente por una resistencia eléctrica la cual tendra una carga de 100 watts; por lo
tanto iniciaremos con este dato y basandonos en las caracteristicas y datos obtenidos en

el subtema 2.6.2 obtendremos el analisis completo.
Teniendo en cuenta que Q; =m; (hy - hy) 2.20

Despejando m; obtenemos

_ Q 0.100
(hi—hg)  (1674.72—-471.01)

= 8.307x107° Kg/s o 0.299 Kg/hr.

my

Por lo tanto obtenemos que m1 = m8

Balance en el absorbedor

Mentrada = Msalida

my,=m, + mg

53



ms=m, —my
mg=m, — 0.299 Kg/hr (1)
Balance masa — concentracion.
myX; + msXs =myX, (2)
Sustituyendo (1) en (2).
myX; + my -0.299x5 = m, X,
my X;+ m, —0.299x5 — m,X,=0
m, (X5 — X;) = 0.299%x5 - m X,

_0.299 x5—m1x1 _ (0.299)(0.183)—(0.299)(0.995)

= -3
M2 = s—x2) (0.183-020) =14.28 Kg/hr o 3.966x1073 Kg/s

Por lo tanto obtenemos que m, = m;
ms- =m, — 0.299 Kg/hr
ms- = 14.28Kg/hr — 0.299 Kg/hr =13.981 Kg/hr.o =3.883x1073 kg/s m,=mg=mg
Balance de masa en intercambiador.
Mentrada = Msalida
m, tm, =ms + ms

En este punto obtendremos la entalpia 3 (h3) por lo que tendremos que despejar el flujo 3

(m3).
mz =m, +my, —ms
Balance masa —entalpia.
mghs = myh, +myh, —mchsg

Dénde: my, = mg
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mghs =myh, + my —mg(hy - hs)

_ m2h2 + m4—5(h4-h5) _ (3.966x1073)(314.01-69.80)+(3.883x10"
m3 3.966x1073

h3

0233 ~595.44 Kj/Kg
Balance de masa en el generador.
Mentrada = Msalida
mz =my + mg

Mg = ms - my = 14.28 — 13.981 = 0.299 kg/hr.

2.9 CALCULO DE CALORES EN CADA COMPONENTE

2.9.1 CALOR ABSORBIDO EN EL EVAPORADOR

Mentradallentrada = MsatidaNsatida

Qev. + mghg = m;hy
mghg —mihy + Qev =0 mg=m,
Por lo tanto:
my_g (hg-hy) + Qev =0
my_g (hg-hy) =Qev = (8.307x107°)(1674.72 — 471.01) = 0.0999Kj/s

2.9.2 CALOR RECHAZADO EN EL ABSORBEDOR

mentradahentrada = msalidahsalida
Qab + myhy; +mghs =myh,

myhy + mg-hs + Qab—myh, =0
myhy + mg-hs - myh, = Qab

Qab = (8.307x10~5)(1674.72) + (3.883x10~3)(69.80) — (3.966x103)(52.33) = 0.202 KJ/s
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2.9.3 CALOR ABSORBIDO EN EL GENERADOR

Mentradallentrada = Msatidafsatida
Qgen + m3hs = myh, +mghg
Qgen = myh, +mghg — msh;
Qab=(3.883x1073)(314.01) + ( 8.307x107>)(1756.61) — (3.966x1073)(295.44)
Qab = 0.193 Kj/s

2.9.4 CALOR RECHAZADO EN EL CONDENSADOR

mentradahentrada = msalidahsalida
mghg = myh; + Qcon mg =m,
Qcon = m(hg — h,)= (8.307x1075)(1756.61 — 471.01) = 0.106Kj/s

2.9.5 BALANCE ENERGETICO DE TODO EL SISTEMA
Teniendo conocimiento de la primera ley de la termodinamica para un ciclo termodinamico

cerrado que se encuentra de la siguiente manera.
Q-W=AEC + AEP + AU

Considerando que las variables de energia interna, potencial y cinetica son despreciables

la expresion anterior resulta de la siguiente manera
Q-Ww=0
El balance general del sistema quedaria expresado de la siguiente manera:
Qev + Qgen = Qcon + Q ab
0.0999 + 0.208 = 0.106 + 0.202
0.307 = 0.308

2.9.6 CALCULO DEL COP
COP = 2% = 299% _ 480 2.21
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TABLA 2.3 RESULTADOS DEL BALANCE

Punto T°C Concentracion Presion h (KJ/Kg) m (Kg/s)
X (%) (kpa)
1 -5 99.5 49.033 1674.72 8.307x107°
2 30 20 49.033 52.33 3.966x1073
3 78 20 49.033 295.44 3.966x1073
4 84 18.3 1176.8 314.01 3.883x1073
5 34 18.3 49.033 69.80 3.883x1073
5 34 18.3 49.033 69.80 3.883x1073
6 72 99.5 1176.8 1756.61 8.307x107°
7 30 99.5 1176.8 471.01 8.307x107°
8 -5 99.5 49.033 471.01 8.307x107°

2.10 DETERMINACION DE AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR EN LOS
INTERCAMBIADORES DEL SISTEMA
En este apartado del proyecto se obtendra el area de transferencia de calor de los

intercambiadores del sistema (evaporador y condensador) con lo cual, podremos saber si

el flujo que se obtuvo en el apartado anterior sera suficiente para cubrir las necesidades

de recoleccidon de condensado de vapor en el evaporador. Para poder realizar dicha tarea

utilizaremos conceptos como “coeficiente global de transferencia de calor”, “factor de

LT

correccion de la LMTD”, “temperatura media logaritmica (LMTD)”, “coeficiente convectivo

de transferencia de calor’ y “numero de Nusselt”.

Calcularemos el area de transferencia de calor por medio de la siguiente ecuacion:

Dénde:

Q
AT = ————
(Ugl.)(ATcorr)

AT = area de transferencia de calor.

Q = Calor disipado.

2.22

AT, = valor de temperatura con el factor de correccion.
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Uy = coeficiente global de transferencia de calor.

Dados los valores de @ y de U,; debemos determinar AT, para lo cual utilizaremos la

siguiente ecuacion:

AT, = (FT)(LMTD) 2.23

Para determinar el valor de FT (factor de diferencia de temperaturas) necesitamos
conocer el valor se P y R, los cuales obtendremos con ayuda de las siguientes

ecuaciones:
_ (ta—t9)

= —=—=Coeficiente de efectividad 2.24
(T1-tyy

= %Relacién de capacidades térmicas 2.25
21y

Usando los valores de P y Z, en las tablas “Factores de Correcciéon para
Intercambiadores” obtenemos el valor de FT para cada intercambiador del sistema de

absorcion.

2.11 TEMPERATURA MEDIA LOGARITMICA (LTMD)

Para determinar la temperatura media logaritmica debemos identificar el tipo de
intercambiador que utilizamos ya que aunque es muy poca la variacion en el calculo de la
LMTD debe tomarse la ecuacién que describa correctamente el comportamiento de

nuestro intercambiador.

Existen tres disposiciones generales para la realizacion practica del intercambio térmico:

flujo en equicorriente, flujo en contracorriente y flujo cruzado.

- En el flujo en equicorriente, los fluidos entran por la misma posiciéon de la superficie

intercambiadora y fluyen, separados, por recorridos paralelos.
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- En el flujo en contracorriente, los fluidos entran por extremos opuestos de la superficie
infercambiadora y fluyen separados, en direcciones opuestas, siendo el intercambiador
mas eficiente, aunque también es el que alcanza las temperaturas mas elevadas en el

metal de los tubos intercambiadores.

- En el flujo cruzado, los recorridos de los fluidos son perpendiculares entre si.

La Fig. 2.7 muestra estas disposiciones de flujo y presenta la ecuacion particularizada
para cada uno de los casos.
El factor de correccién F = 1 para las disposiciones de flujo en equicorriente y en

contracorriente.

Los factores de correccion para el flujo cruzado y para pasos multiples se dan en las
Fig.para calcular el factor de correccion F, se utilizan las siguientes relaciones
adimensionales, que permiten obtener la diferencia media de la temperatura como una
funcion de F(P,Z) y de la temperatura logaritmica media calculada para el caso de flujos

en contracorriente para un solo paso de tubos y carcasa (LMTD).

Coeficiente de efectividad: P

Relacién de capacidades térmicas: Z

En general, para modificar la (LMTD) en cualquier otro tipo de disposicién, se utilizan los
factores de correccion F (P, Z) obtenidos mediante las graficas representadas en las Fig.
2.8, en las que el eje de abscisas es el valor de P y la ordenada en cada una de ellas es
el factor de correccion F correspondiente a cada caso estudiado, para distintos valores de
Z. para la temperatura media logaritmica tenemos los siguientes 3 casos; en los cuales
debemos observar o tener bien definido qué tipo de intercambiador tenemos, para asi
poder utilizar la ecuacién correcta que nos determine la temperatura media logaritmica y
posterior mente obtener el valor acertado del area de trasferencia de calor de cada

intercambiador.
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Caso 1

Teo
TFZ'- ? TC1
481
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Superficie

_(TC1—-TF1)—-(TC2—-TF2) F=1
- 1 TC1—TF1 ’ -
ez —TF2

Flujos paralelos en equicorriente: AT, yrp

Caso 2
T
| ‘CZ TC1
Ty '
: R,
3
| g i
2T .
Flujos paralelos en contracorriente: AT, yrp = (re1- TFZTg; _(TTEZZ —T) . F =1

In:

TC2-TF1
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Caso 3

_ (TC1=TF2) = (TC2=TF1) . o _ 4

Flujos paralelos en contracorriente: ATy yrp = TCi-TF2 ;
TC2-TF1

FIGURA 2. 7 COMPORTAMIENTO DE INTERCAMBIADORES DE CALOR
Para esta tesis utilizaremos el caso dos.

2.12 FACTOR DE CORRECCION DE LA LMTD.

FIGURA. 2.8.- FACTOR DE CORRECCION DE LA (LMTD) PARA UN INTERCAMBIADOR DE FLUJOS CRUZADOS,
CON MEZCLA DE UN FLUIDO EN LA PARTE DE LA CARCASA'Y SIN MEZCLA DEL OTRO FLUIDO

Con la gréfica anterior podemos determinar el factor de correccién de la LMTD en base al
coeficiente de efectividad “P” y la relacién de capacidades térmicas “Z” y posteriormente

continuar con los calculos necesarios para la obtencidon del area de trasferencia de calor.
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2.13 COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Si tenemos dos fluidos separados por una pared metalica plana de conductividad k, y
espesor t, y si se mantienen los fluidos a temperaturas constantes, Th y Tc, la cantidad de

calor transferido, Q esta dada por la siguiente expresion:
QA=hy (Ty = T) =k (Bo2) = he (T, — T.)  2.26

Q/A = (Th— T1)+1(T1—t T2)1+ (T,— T¢) 2907

hp k' he

O bien de la manera siguiente:
QA=U(T, — Tc) 2.28
Donde U, es el coeficiente de transferencia de calor total y esta dado por:

_1 1
=it ot 229

SE L
x| e

En las expresiones anteriores, h;, y h. son los coeficientes convectivos de transferencia de
calor en el lado caliente y en el lado frio de la pared metalica y T; y T, representan las
temperaturas de dos caras de la pared. En este caso tenemos que el coeficiente de
transferencia de calor total U, es independiente de hy y h, para una pared dada. El
coeficiente de transferencia de calor total para intercambiadores de calor depende no solo
de los coeficientes convectivos de transferencia de calor h; y h,, sino ademas de las
superficies interior y exterior del tubo y también de las areas de superficies,A; y A,,del

interior y exterior de los tubos.
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(a)

(b)

FIGURA 2.9 TRANSFERENCIA DE CALOR A TRAVES DE UNA PARED DE TIPO PLANO Y TUBULAR
a) Transferencia de calor a través de una pared plana.

b) Transferencia de calor a través de una pared de tubo.

Cuando consideramos fluidos de un intercambiador de calor fluyendo dentro y fuera de un
tubo, figura xxx, podemos escribir la siguiente ecuacion para la razén de transferencia de

calor entre los dos fluidos.

_ 21kl (To=Ty) _

Q= 2nr,Lh,(T, — T,) = ntro /7D 2nr;Lh(T; — T,) 2.30
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Donde:
T1 = Temperatura del fluido exterior.
To = temperatura de la superficie exterior del tubo.
Ti = temperatura de la superficie interior del tubo.
T2 = temperatura del fluido interior.
L = longitud del tubo.
1,= radio exterior del tubo.
r; = radio interior del tubo.
K = conductividad térmica del material del tubo.
Ahora, si dejamos
AT=T,— T,, A, = 2nr, Ly A; = 2nr;L. 2.31
Se puede reformar la ecuacioén (5) de la manera siguiente.
Q=4,0,4T 2.32

Q = AlUlAT 2.33

Donde

=Lt m(2) 4 () 234

i:(r_o) LI Eln(r—") + hi 2.35

Ui \r; h_o k ] i

Las expresiones anteriores para los coeficientes de transferencia de calor son validas
para tubos limpios. Cuando se multiplica el coeficiente de transferencia de calor total Uo,

por el producto del area de superficie del exterior del tubo y AT nos proporciona la
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cantidad total de calor transferido. Por lo tanto, la cantidad Uose llama coeficiente de
transferencia de calor total basado en el area exterior Ao, de igual modo, la cantidad Ui,
dada por la ecuacién (10), se conoce como coeficiente de transferencia de calor total
basado en el area interior del tubo. Dicha distincidon es necesaria, debido a que el area
disponible para transferencia de calor no es constante sino se crece cuando se avanza

radialmente del interior del tubo al exterior del mismo.

2.14 COEFICIENTES CONVECTIVOS DE CALOR
En 1701, mas de 100 anos de que Fourier formulara la ley basica de conduccion, Sir

Isaac Newton propuso la siguiente ecuacién para predecir la razén de transferencia de

calor por conveccion. Q, de una superficie solida hacia el fluido que lo rodea.

Q = hpromedio A(Tw — To)..... (11)

En cuya expresion:

hpromeaio = CO€ficiente convectivo promedio de transferencia de calor, Btu/h-pie? °F o bien
W/m? °K.

A = area de la superficie para la transferencia de calor por conveccioén, pies? o m2.
T,, = temperatura de la superficie sélida, °F o °C.

T» = temperatura del fluido que se encuentra suficientemente lejos de la superficie sélida,

tal que no le afecta la temperatura de la superficie, °F o °C.

La ecuacion (11) se puede reescribir para un area infinitesimal dA por lo tanto queda de la

siguiente manera:
dQ = hdA(T,, — To)..... (12)
O bien
q = (dQ/dA) = h(T,, — Te)..... (13)
El coeficiente convectivo de transferencia de calor, h, que aparece en la ecuacion anterior

representa el valor local. A diferencia de la conductividad térmica de un material, el
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coeficiente convectivo no es una propiedad. Su magnitud cambiara de un problema a otro,
aun cuando pueden estar involucrados el mismo sélido y el mismo fluido en ambos
problemas. El valor del coeficiente de transferencia de calor depende de una variedad de
factores, tales como la velocidad, densidad, viscosidad, conductividad térmica, y calor
especifico del fluido; geometria de la superficie; presencia de fuerzas de flotamiento; etc.
Dicha dependencia tan amplia, hace dificil llegar a una expresion analitica para el
coeficiente de transferencia de calor. Existen unos cuantos casos sencillos que permiten
llegar a una solucién analitica. Sin embargo, para la gran mayoria de problemas de
interés practico, se confia con demasiada frecuencia en la determinacién experimental del

coeficiente de transferencia de calor, empleando analisis dimensional.

2.15 NUMERO DE NUSSELT
En el estudio de transferencia de calor por conveccion, estamos interesados en

determinar la razon de transferencia de calor entre una superficie sélida y un fluido
adyacente, siempre que exista una diferencia de temperatura. Para la transferencia de
calor en un flujo laminar en tubos circulares el numero de Nusselt estda dado de la

siguiente manera.

Donde:

k = conductividad térmica del material

D = diametro de la tuberia a utilizar

h = coeficiente convectivo de trasferencia de calor

En la siguiente tabla nos proporciona un resumen de los resultados acerca de trasferencia
de calor y factor de friccion para un flujo completamente desarrollado en una gran

variedad de formas de ductos. La nomenclatura que se usa en la tabla es la siguiente:

NU 1 = Numero de Nusselt para flujo de calor unitario en una pared, axial y uniforme, con

temperatura uniforme en la periferia de la pared
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NU 2 = Numero de Nusselt para flujo de calor unitario en una pared axial y uniforme, con

un flujo de calor unitario en la periferia de la pared

NU 3 = Numero de Nusselt para temperatura en la pared uniforme periférica y axialmente
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Tabla 2.4 Numero de Nusselty factor de fricciéon para flujo completamente desarrollado
a través de ductos

Transferencia de calor B.V. Karlekar R.M. Desmond

De tal manera determinamos que nuestro nimero de Nusselt sera para un ducto circular

por lo tanto tendremos que sera de 4.364.

Por consiguiente debemos determinar la ecuaciéon que nos ayude a determinar los
coeficientes convectivos de trasferencia de calor. Para lo cual utilizaremos la siguiente

ecuacion:
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h—4364k
=4, 5

2.16 CALCULO DE LOS COEFICIENTES CONVECTIVOS DE CALOR CON BASE AL DIAMETRO DE
LOS DUCTOS A UTILIZAR
Para el condensador tenemos un diametro de 3/4" y para el evaporador tenemos un

diametro de 1" respectivamente. Con estos datos procedemos al calculo de los

coeficientes convectivos de trasferencia de calor de la siguiente manera:
Para el condensador

Utilizaremos la ecuacion de los coeficientes convectivos con el diametro de 3/4"

obteniendo lo siguiente:
h = 4.364 k
= 4, 5

Donde la conductividad térmica del amoniaco es de 0.0127 btu/h-pie*°F y del aire es de
0.024 btu/h-pie*°F

Sustituyendo el valor tenemos:

h, = 4.364 (0.0127) = 0.886btu/h — pie*°F
n = 4364 Gz - OB8eP/h —pie
h. = 4.364 (0.024) = 1.675btu/h — pie*°F
e = 4304 B payig T HOTobt/h bl

Determinamos el Uy; De la siguiente manera:

1 t 1

1
— + -+
Uy hn k he

1 161.6 1 btu
=18.71——

1
— . 20F
Uy 0886 951 ' 1675 n Pt

Teniendo los valores de Q y U, debemos determinar AT¢ogg para lo cual utilizaremos la
siguiente ecuacion:

ATeorr = (FT)(TMLD)
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Para determinar el factor de diferencia de temperatura necesitaremos de dos variables

mas las cuales son “P” y “Z” las cuales se obtendran de la siguiente manera:

(2 —-1t1)
- (T1—-1t1)
_(T1-T2)
(2 -1t1)

Y para nuestra temperatura media logaritmica utilizaremos la siguiente expresion:

(T1—t2) — (T2 — t1)

LMTD = o (;:21—::3)

Donde:

T = temperatura de fluido caliente
t = temperatura de fluido frio

1= entrada

2 = salida

Tenemos lo siguiente:

(72-35)—(30—25) 32

LMTD = = = 15.99
(72-35) 2.001
30-25
_(5-25 10 ..
~(72-25) 47
72 —30) 42
_ 2230 _ 2,
(35—25) 10

El factor de correccion sera: 0.94
Por lo tanto podemos obtener AT,

AT,ppr = 80.94)(15.99) = 15.0306 °C
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Para determinar el area de transferencia de calor tenemos lo siguiente:

Q

AT =
(Ugl.)(ATcorr)

Donde:
Uy = 18.71 btu/h — pie*°F
AT, = 15.03°C = 59.05°F

Q =0.106 = 361.68 btu/h

Obteniendo el siguiente resultado de trasferencia de calor en el condensador:

_ _se168 - 2
~ (18.71)(59.05) 0.327ft“=0.0303 m
Para el evaporador

Utilizaremos la ecuacion de los coeficientes convectivos con el diametro de 1" obteniendo

lo siguiente:
h = 4.364 k
= 4. 5

Donde la conductividad térmica del amoniaco es de 0.0127 btu/h-pie*°F y del aire es de
0.024 btu/h-pie*°F

Sustituyendo el valor tenemos:

h;, = 4.364 0.0127) _ 0.665btu/h — pie®°F
n=4. (1)(1/12)— . u/ pie
h. = 4.364 0.024) _ 1.266btu/h — pie*°F
c=4. (1)(1/12)— ) u/ pie

Determinamos el Uy, De la siguiente manera:
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! 1,2, = 7122 pierer
Uy, 0665 951 1266 ~ “h P°

Teniendo los valores de Q y Uy, debemos determinar AT¢ogg para lo cual utilizaremos la
siguiente ecuacion:

ATeorr = (FT)(TMLD)

Para determinar el factor de diferencia de temperatura necesitaremos de dos variables
mas las cuales son “P” y “Z” las cuales se obtendran de la siguiente manera:

_(t2-1t1)
T (T1-1t1)
_(T1-T2)
T (t2-1t1)

Y para nuestra temperatura media logaritmica utilizaremos la siguiente expresion:

(T1—t2) — (T2 — t1)

LMTD = ™ (%)

Donde:

T = temperatura de fluido caliente
t = temperatura de fluido frio

1= entrada

2 = salida

Tenemos lo siguiente:

LMTD = (5-8)-010-25) _ 2 — ~13.90°C
- (-5—8) T 20-0.143 :
10-25
8 — 25 —17
( ) = 0.5667

= (=5-25)  —30
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_ (5710 715 e
(8—25) ~ —-17
El factor de correccion sera: 0.95
Por lo tanto podemos obtener AT,

AT.orr = (0.95)(=13.90) = —13.205 °C = 8.231°F

Para determinar el area de transferencia de calor tenemos lo siguiente:

Q

AT =
(Ugl.)(ATcorr)

Donde:
Uy, =4.712 btu/h — pie*°F
AT orr =-13.205°C = 8.231°F

Q =0.099 = 337.80 btu/h

Obteniendo el siguiente resultado de trasferencia de calor en el condensador:

_ 337.80
T (4.712)(8.231)

= 8.709ft* = 0.808 m?

Con estas areas nos damos una idea de un posible disefio de un intercambiador de calor
para el condensador y para el evaporador las cuales seran primordiales para el

funcionamiento 6ptimo y la obtencién del vapor de agua del medio ambiente.
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CAPITULO Il

CONDICIONES ATMOSFERICAS
GENERALES

74



En el presente capitulo se hablara del comportamiento de un gas ideal, ya que, para el
presente proyecto el vapor de agua se comporta como un gas ideal. Al comprender el
comportamiento de estos, nos enfocaremos a conceptos basicos de aire acondicionado,
como seran las temperaturas de bulbo seco, bulbo humedo, punto de rocio y también a
las humedades tales como la humedad relativa y especifica para la deduccién de férmulas

necesarias para los calculos siguientes de obtencién de agua a través del aire.

Posteriormente procederemos a dar conocimiento de las condiciones atmosféricas de la
ciudad de México en un rango de 3 afos con el fin de conocer las mejores condiciones

para el funcionamiento mas éptimo del proyecto.

3 CONDICIONES ATMOSFERICAS GENERALES

3.1 COMPORTAMIENTO DE UN GAS IDEAL
Un gas ideal es aquella sustancia pura simple comprensible que es capaz de cumplir con

las leyes de Charles, Charles — gay Lussac, ley de Boyle, ley de Joule y la ley de

Avogadro.

3.1.2 LEY DE CHARLES
Si un sistema termodinamico realiza un proceso de intercambio de energia, donde la

presion permanece constante entonces el volumen varia directamente proporcional a la

temperatura.

Esto es, si el volumen se incrementa la temperatura también se incrementa
proporcionalmente, y si el volumen disminuye la temperatura también lo hace en forma

proporcional.
EntoncessiP =C

VaTobienV = CTporlotanto:

N <
I
)
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3.1.3 LEY DE CHARLES - GAY LUSSAC
Si un sistema termodinamico realiza un proceso de intercambio de energia, donde el

volumen permanece constante entonces la presién varia directamente proporcional a la

temperatura.

Esto es, si la presion se incrementa la temperatura también se incrementa
proporcionalmente, y si la presion disminuye la temperatura también lo hace en forma

proporcional.
EntoncessiV=C

PaTobienP = CTporlotanto:
L C
7=

3.1.4 LEY DE BOYLE
Si un sistema termodinamico realiza un proceso de intercambio de energia, donde la

temperatura permanece constante entonces la presion varia inversamente proporcional al

volumen.

Esto es, si la presién se incrementa el volumen disminuye proporcionalmente, y si la

presion disminuye el volumen se incrementa en forma proporcional.

EntoncessiT=C

Pa 1/VobienPV = Cporlotanto:

3.1.5 LEY DE JOULE
Si un sistema termodinamico realiza un proceso de intercambio de energia, donde la

sustancia es un gas ideal, el cambio de su energia interna es una funcién exclusiva del
cambio de temperatura, o bien que la energia interna es una funcion solamente de la

temperatura.
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Estoes: U=U(T)

3.1.6 LEY DE AVOGADRO
Si dos sistemas termodinamicos contienen dos gases ideales diferentes y ambos tienen la

misma presion, la misma temperatura y el mismo volumen entonces los dos sistemas

contienen el mismo numero de moléculas (n).
Entonces na=ngs

Ahora si se realiza un proceso de intercambio de energia donde ninguna de las
propiedades permanecen constantes, y analizando lo indicado en las anteriores leyes, se

tendra:

La cual se conoce como la ecuacion general de un gas ideal.

Ahora considerando que el producto de la cantidad de materia por el valor de la constante

de la anterior ecuacién es también una constante:
C=mr
Donde a r se le conoce como la constante particular de un gas ideal, por lo tanto se tiene:

PV
T—mr

Dicha ecuacién se conoce como la ecuacion particular de un gas ideal.

Partiendo de la definicion de peso molecular, que indica que es la cantidad de materia que

contiene una molécula o bien:
M = m/n por lo tanto m =Mn

Y sustituyendo “m” en la ecuacion particular se obtendra:

PV_M
i nr
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Como My r son dos constantes su producto da origen a otra constante la cual se conoce

como la constante universal de los gases ideales, esto es:
Mr = R = 8314 j/kg°K constante universal de los gases ideales
Sustituyendo en la ecuacion particular de un gas ideal:

PV = nRT

Dando como resultado la formula general de los gases ideales. Dicha férmula nos
ayudara con la deduccién de las ecuaciones que nos serviran para realizar un calculo de

obtencion de agua del aire.

3.2 CONCEPTOS BASICOS DE AIRE ACONDICIONADO

3.2.1 TEMPERATURA DE BULBO SECO (Thbs)

Es la medida con un termometro convencional de mercurio o similar cuyo bulbo se
encuentra seco; Esta temperatura junto a la temperatura de bulbo humedo es utilizada en
la valoracion de confort térmico, en la determinacion de la humedad del aire, humedad
relativa y en psicrometria para el calculo y estudio de las transformaciones del aire

humedo.

En otras palabras, se puede definir a la temperatura de bulbo seco como la medicion del
calor sensible del aire; energia en forma de calor necesario para que el aire incremente un

grado su temperatura.

3.2.2 TEMPERATURA DE BULBO HUMEDO (Tbh)
Es la medida con un termémetro convencional con el bulbo envuelto con una gasa

empapada y al hacerle circular una corriente de aire; El agua se evaporara dependiendo

la humedad relativa del ambiente.

En otras palabras la temperatura de bulbo seco nos da la medicion del calor latente del

agua; es decir; la energia en forma de calor para que el agua cambie de fase.

3.2.3 TEMPERATURA DE ROCIO (Pr)
El punto de rocio o temperatura de rocio es la temperatura a la que empieza a

condensarse el vapor de agua contenido en el aire, produciendo rocio, neblina, cualquier

tipo de nube o, en caso de que la temperatura sea lo suficientemente baja, escarcha.
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Para una masa dada de aire, que contiene una cantidad dada de vapor de agua
(humedad absoluta), se dice que la humedad relativa es la proporcién de vapor contenida
en relacién a la necesaria para llegar al punto de saturacién, expresada en porcentaje.
Cuando el aire se satura (humedad relativa igual al 100 %) se llega al punto de rocio. La
saturacion se produce por un aumento de humedad relativa con la misma temperatura, o

por un descenso de temperatura con la misma humedad relativa.

Haciendo un ejemplo indicativo obtenemos lo siguiente:

_ 89 . _
Pr = /100 (110+T) — 110 3.1

Donde:

Pr = punto de rocio

@ = humedad relativa

T = temperatura de bulbo seco en grados Celsius

Sin embargo la formula mas ampliamente utilizada es:

Pr = 8[%. (1124 09-T)+(0.1-T)—112 3.2

Donde:

Pr = punto de rocio

@ = humedad relativa

T = temperatura de bulbo seco en grados Celsius

Esta ultima formula aunque es la mas usada no siempre nos otorga el resultado mas

correcto.

3.2.4 HUMEDAD RELATIVA (9)
Humedad relativa, o "@", mide la cantidad de agua en el aire en forma de vapor,

comparandolo con la cantidad maxima de agua que puede ser mantenida a una

temperatura dada. Por ejemplo, si la humedad es del 50% a 23 ° C, esto implicaria que el
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aire contiene 50% del nivel maximo de vapor de agua que podria mantener a 23 ° C.
100% de humedad relativa, indica que el aire esta en la maxima saturacion. Cuando el
aire humedo entra en contacto con el aire mas fresco, o una superficie mas fria, el vapor
de agua se convertira en gotas de agua. Cuando esto ocurre en una superficie se conoce

como el “Punto de Rocio”.

En otras palabras es la relaciéon que se tiene entre la presion del vapor en al aire y la
presion de saturacion correspondiente a una temperatura de bulbo seco; Dicho de esta

manera la formula para determinar la humedad relativa queda de la siguiente manera:

_ _pv
Q= e 100 3.3

3.2.5 HUMEDAD ESPECIFICA (ws)
La humedad especifica es conocida como humedad absoluta o relacién de humedad, esta

se representada con el simbolo w; esta propiedad se define la masa de vapor de agua
presente en una unidad de masa de aire seco; esta propiedad esta dada en unidades de

masa de vapor de agua entre unidades de masa de aire seco.

mv ) vy v,
w = —ysabemosquemv = — , ma= — = 5
may q v, A Vg

De acuerdo a la ley de Dalton, el volumen y la temperatura son los mismos para ambos

constituyentes (vapor de agua y aire seco)

Uy = Vg

a . . .
w = —delaecuaciongeneraldelosgasestenemoslosiguiente

W
T
_ Po _ Raby _ . _ o
®= g7 = Ry P, dondeR, = 287.0@ kyRy = 461.0 j/kg°k
Py

P
w=0.622 P—Vdondep =P, +P,;P,=P—P,
a
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Py
P-Py

w = 0.622 3.4

Esta propiedad es probablemente la mas logica, directa y precisa para calcular la cantidad
de vapor de agua en el aire; debido a esto es de importancia para la termodinamica, ya
que la humedad del aire es un factor que sirve para evaluar la comodidad térmica del
cuerpo vivo que se mueve en cierto ambiente. También es importante, tanto la del aire

como la de la tierra, para el desarrollo de las plantas.

3.3 CONDICCIONES ATMOSFERICAS EN LAS ESTACIONES DEL ANO EN LA CIUDAD DE
MEXICO ALTITUD: 2250 m.s.n.m.
A continuacion se presentaran promedios de las temperaturas de bulbo seco y humedad

relativa proporcionadas por el Servicio Meteorolégico Nacional en las diferentes

estaciones del afo en la ciudad de México

Y con ayuda de las ecuaciones anteriormente mencionadas se realizaran calculos
generales de humedad especifica para poder determinar una cantidad aproximada a la

obtencion de agua con el sistema propuesto.

3.3.1 CONODICIONES ATMOSFERICAS EN VERANO
Con base a los datos proporcionados del Servicio meteorologico Nacional (CONAGUA)

procederemos al realizar la obtencion teérica de una cantidad de agua contenida en el
aire en condiciones de verano; El cual consta de los meses de Junio, Julio, Agosto y

Septiembre.

Partiremos de los datos de temperatura media de bulbo seco y humedad relativa media

que son los datos proporcionados por CONAGUA.
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Tabla 3.1 Datos obtenidos de visita al servicio meteorolégico nacional estacién Tacubaya

altitud 2308 m.s.n.m.
TEMPERATURA MEDIA DE BULBO SECO °C

JUNIO JULIO AGOSTO SEPTIEMBRE
2012 18.4 16.7 17.5 17.8
2013 18.5 17.2 17.4 16.9
2014 18.0 17.2 17.7 17.3

HUMEDAD RELATIVA MEDIA %

JUNIO JULIO AGOSTO SEPTIEMBRE
2012 70 82 78 72
2013 71 74 75 85
2014 72 74 75 85

Procedemos a realizar los calculos necesarios para la determinacion de la humedad

especifica (Ws) y para hacerlo seguiremos un procedimiento simple que sera:

1.- Obtencion de la presion parcial del vapor a una presion atmosférica de 0.8 bar en la

Ciudad de México.

2.- Con ayuda de la férmula de la humedad especifica obtendremos dicho valor en cada

condicion de temperatura de bulbo seco y la humedad relativa proporcionada.

Para determinar la presion parcial del vapor de agua utilizaremos la ecuacion de Antonie

la cual se expresa a continuacion

3988.842

PV = (1000) (e16'573_273+Tbs—39.47)3_5

Y la férmula para la humedad especifica sera:

Ws = (0.622)(

PV
Patm—-PV

) 36

Para la temperatura de Junio de 2012 tenemos 18.4°Cy @3 =70 %
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Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (616'573_273+18.4—39.47)

PV=2095.65 Pa = 0.02095 bar

Ws = (0.622 ( 0.02095 )
s= 062255002005
Ws= 0.0167 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 16 ml de agua en

forma de vapor.

Para los siguientes datos el procedimiento sera el mismo; Finalmente se daran a conocer
los datos en una tablas para poder compararlos con los valores en primavera otofio e
invierno y a su vez decidir en qué época del afo seria la mejor opcidn para la mayor

eficiencia del sistema en cuanto a recoleccion de condensado.
Para la temperatura de Julio de 2012 tenemos 16.7 °‘Cy @ =82 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (e16'573_273+16.7—39.47)

PV=1881.92 Pa=0.01881 bar

Ws = (0 622)( 0.01881 )
ST 0.8 — 0.01881
Ws= 0.01497 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 14 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Agosto de 2012 tenemos 17.5°Cy 3 =78 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:
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3988.842

PV = (1000) (e16'573_273+17.5—39.47)

PV= 1980 Pa = 0.01980 bar

Ws = (0.622 ( 0.01980 )
s= 062255001980
Ws= 0.020 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 20 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Septiembre de 2012 tenemos 17.8 ' Cyd3 =72 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (e16'573_273+17.s—39.47)

PV=2017.91 Pa=0.02017 bar

0.02017
Ws = (0.622) (0 8—0 02017)

Kgvapordeagua
Ws= 0.0160 ~£22poreeagua
Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 16 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Junio de 2013 tenemos 185 °Cy @ =71%

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (e16'573_273+1s.5—39.47)

PV=2108.85 Pa =0.02108 bar

Ws — (0 622)( 0.02108 )
s=1" 0.8 — 0.02108

Kgvapordeagua
Ws= 0.0168 ~4xaporceagua
Kgaireseco
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Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 16 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Julio de 2013 tenemos 17.2 °'Cy 3 =74 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e'*>"* 275+172-3947)

PV=1942.7 Pa=0.01942 bar

Ws = (0 622)( 0.01942 )
ST 0.8 — 0.01942
Ws= 0.0154 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 15 ml de agua en

forma de vapor.

Para la temperatura de Agosto de 2013 tenemos 17.4 °Cy 3 =75%

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e"*>"* 273+17.4-3947)
PV=1967.50 Pa=0.01967 bar

W —(0622( 0.01967 )
s = (0622)\ g5 —0.01967

Kgvapordeagua
Ws= 0.0156 ~422poreeagua
Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 15.6 ml de agua en

forma de vapor.

Para la temperatura de Septiembre de 2013 tenemos 16.9 'Cy @ =85 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (616'573_273+16.9—39.47)
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PV=1906.04 Pa=0.01906 bar

Ws = (0.622 ( 0.01906 )
5= (0622 {55 501906
Ws= 0.01945 Xgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 19.45 ml de agua

en forma de vapor.
Para la temperatura de Junio de 2014 tenemos 18 ‘'Cy 3 =72 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e"*>"* 273+180-3947)
PV=2043.54 Pa=0.02043 bar

0.02043 )

Ws = (0.622) (0 8 — 0.02043

Kgvapordeagua
Ws= 0.0163 ~£22porceagua
Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 16.3 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Julio de 2013 tenemos 17.2°Cy 3 =74 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (e16'573_273+17.2—39.47)

PV=1942.7 Pa=0.01942 bar

0.01942 )

Ws = (0.622) (0.8 —0.01942

Kgvapordeagua
Ws= 0.0154 ~4¥aporeeagud
Kgaireseco
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Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 15 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Agosto de 2014 tenemos 17.7 'Cy 3 =75%

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e'*>"* 275+17.7-3947)

PV=2005.20 Pa = 0.02005 bar

Ws = (0 622)( 0.02005 )
ST 0.8 — 0.02005
Ws= 0.0159 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 15.9 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Septiembre de 2014 tenemos 17.3 'Cy =85 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (616'573_273+17.2—39.47)

PV=1942.7 Pa=0.01942 bar

Ws = (0 622)( 0.01942 )
5= 02208 - 0.01942
Ws= 0.0154 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 15 ml de agua en

forma de vapor.

Estos son los valores tedricos obtenidos mediante férmulas de psicrometria.
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3.3.2 CONDICIONES ATMOSFERICAS EN PRIMAVERA
Con base a los datos proporcionados del Servicio meteoroldégico Nacional (CONAGUA)

procederemos al realizar la obtencion tedrica de una cantidad de agua contenida en el

aire en condiciones de primavera; El cual consta de los meses de Marzo, Abril y Mayo.

Como en al apartado anterior también partiremos de la temperatura media de bulbo seco

y la humedad relativa media. Obteniendo los siguientes datos:

Tabla 3.2 Datos obtenidos de visita al servicio meteorolégico nacional estacion Tacubaya

altitud 2308 m.s.n.m.
TEMPERATURA MEDIA DE BULBO SECO °C

MARZO ABRIL MAYO
2012 17.5 18.5 20.0
2013 16.8 20.6 19.7
2014 18.8 19.5 18.1

HUMEDAD RELATIVA MEDIA %

MARZO ABRIL MAYO
2012 49 47 56
2013 53 47 58
2014 47 47 60

Para la temperatura de Marzo de 2012 tenemos 17.5°Cy @ =49 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (316'573_273+17.5—39.47)

PV= 1980 Pa =0.0198 bar

Ws = (0.622)(

0.0198 )

0.8 —0.0198

Ws= 0.0157 Kgvapordeagua

Kgaireseco
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Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 15.7 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Abril de 2012 tenemos 185 °'Cy @ =47 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (616'573_273+18.5—39.47)

PV=2108.8 Pa=0.02108 bar

Ws = (0 622)( 0.02108 )
ST 0.8 — 0.02108
Ws= 0.0168 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 16.8 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Mayo de 2012 tenemos 20.0 ‘Cy & =56 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (616'573_273+20.0—39.47)

PV=2315.86 Pa=0.02315 bar

Ws = (0 622)( 0.02315 )
5= 0.8 — 0.02315
Ws= 0.0185 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 18.5 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Marzo de 2013 tenemos 16.8 '‘Cy @ =53 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (616'573_273+16.8—39.47)
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PV=1893.95 Pa=0.0189 bar

Ws = (0.622 ( 0.0189 )
s= 0622\ 55"0.0189
Ws= 0.015 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 15 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Abril de 2013 tenemos 20.6 'Cy @ =47 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e"*>"* 273+206-3947)
PV=2403.5 Pa=0.0240 bar

0.0240 )

Ws = (0.622) (0 8 — 0.0240

Kgvapordeagua
Ws= 0.0192 ~4aporceagua
Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 19.2 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Mayo de 2013 tenemos 19.7 ‘Cy @ =58 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e"®>73 2z73+19.7-3047)
PV=2273.1 Pa=0.0227 bar

0.0227 )

Ws = (0.622) (0.8 Z0.0227

Kgvapordeagua
Ws= 0.0181 ~4aporeeagua
Kgaireseco
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Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 18.1 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Marzo de 2014 tenemos 18.8 °‘Cy @ =47 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e'*>"* 275 +188-3947)

PV=2148.9 Pa=0.0214 bar

Ws = (0 622)( 0.0214 )
s= 0.8 — 0.0214
Ws= 0.017 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 17 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Abril de 2014 tenemos 19.5 °'Cy @ =47 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (616'573_273+19.5—39.47)

PV=2244.9 Pa=0.0224 bar

We = (0622 ( 0.0224 )
s=(0622) 5500224

Kgvapordeagua
Ws= 0.0179 ~4aporeeagua
Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 17.9 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Mayo de 2014 tenemos 18.1 ‘Cy 3 =47 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (616'573_273+18.1—39.47)
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PV=2056.4 Pa=0.0205 bar

Ws = (0.622)(

0.0205 )

0.8 —0.0205

Ws= 0.0163 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 16.3 ml de agua en

forma de vapor.

3.3.3 CONDICIONES ATMOSFERICAS EN OTONO

Con base a los datos proporcionados del Servicio meteoroldégico Nacional (CONAGUA)

procederemos al realizar la obtencién tedrica de una cantidad de agua contenida en el

aire en condiciones de otofio; El cual consta de los meses de Septiembre, Octubre y

Noviembre.

Como en al apartado anterior también partiremos de la temperatura media de bulbo seco

y la humedad relativa media. Obteniendo los siguientes datos:

Tabla 3.3 Datos obtenidos de visita al servicio meteorolégico nacional estacién Tacubaya

altitud 2308 m.s.n.m.
TEMPERATURA MEDIA DE BULBO SECO °C

SEPTIEMBRE OCTUBRE NOVIEMBRE
2012 17.8 15.6 14.9
2013 16.9 17.2 15.3
2014 17.3 16.3 16.0

HUMEDAD RELATIVA MEDIA %

SEPTIEMBRE OCTUBRE NOVIEMBRE
2012 72 63 65
2013 85 75 76
2014 85 75 76

Para la temperatura de Septiembre de 2012 tenemos 17.8 ‘Cy @ =72 %
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Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (616'573_273+17.8—39.47)

PV=2017.91 Pa=0.02017 bar

0.02017
Ws = (0.622) (m)
Ws= 0.0160 ferapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 16 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Octubre de 2012 tenemos 15.6 °‘Cy @ =63 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e"®>73 273+156-30947)
PV= 1754.0 Pa=0.01754 bar

0.01754 )

Ws = (0.622) (0.8 — 001754

Kgvapordeagua
Ws= 0.0139 ~42aporeeagua
Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 13.9 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Noviembre de 2012 tenemos 14.9 °'Cy @ =76 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (e16'573_273+14.9—39.47)

PV=1676.6 Pa=0.0167 bar

0.0167 )

Ws = (0.622) (0.8 Z0.0167
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Kgvapordeagua
Ws= 0.0132 2£2aporeeasna
Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 13.2 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Septiembre de 2013 tenemos 16.9 °‘Cy @ = 85 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e"*>"> 275+169-3947)

PV=1906.04 Pa=0.01906 bar

0.01906 )

Ws = (0.622) (0 8—0.01906

Ws= 0.01945 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 19.45 ml de agua

en forma de vapor.
Para la temperatura de Octubre de 2013 tenemos 17.2°Cy 3 =75%

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e"*>"* 273+172-3947)
PV=1942.7 Pa=0.0194 bar

0.0194 )

Ws = (0.622) (0.8 ~0.0194

Kgvapordeagua
Ws= 0.0154 ~4aporeeagua
Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 15.4 ml de agua en

forma de vapor.

Para la temperatura de Noviembre de 2013 tenemos 15.3 'Cy 3 =76 %
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Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (616'573_273+15.3—39.47)

PV=1720.4 Pa=0.0172 bar

Ws = (0.622 ( 0.0172 )
s= 062D \55 00172
Ws= 0.0136 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 13.6 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Septiembre de 2014 tenemos 17.3 ' Cy 33 =85%

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (e16'573_273+17.2—39.47)

PV=1942.7 Pa=0.01942 bar

0.01942
Ws = (0.622) (0.8 - 0.01942)
Ws= 0.0154 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 15 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Octubre de 2014 tenemos 16.3°Cy @ =75 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e"®*73 273+163-3047)
PV=1834.5 Pa=0.0183 bar

0.0183 )

Ws = (0.622) (0.8 —0.0183
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Kgvapordeagua
Ws= 0.0145 22aporeeasna
Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 14.5 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Noviembre de 2014 tenemos 16.0 ‘'Cy 3 =76 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e'*>"* 275+160-3947)

PV=1799.6 Pa=0.0179 bar

0.0179 )

Ws = (0.622) (0 8—00179

Kgvapordeagua
Ws= 0.0142 29¥aporceagua
Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 14.2 ml de agua en

forma de vapor.

3.3.4 CONDICIONES ATMOSFERICAS EN INVIERNO
Con base a los datos proporcionados del Servicio meteorologico Nacional (CONAGUA)

procederemos al realizar la obtencion tedrica de una cantidad de agua contenida en el

aire en condiciones de otofio; El cual consta de los meses de Diciembre, Enero y Febrero.

Como en al apartado anterior también partiremos de la temperatura media de bulbo seco

y la humedad relativa media. Obteniendo los siguientes datos:
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Tabla 3.4 Datos obtenidos de visita al servicio meteorolégico nacional estacién Tacubaya

altitud 2308 m.s.n.m.
TEMPERATURA MEDIA DE BULBO SECO °C

DICIEMBRE ENERO FEBRERO
2012 15.5 14.3 15.2
2013 15.2 15.0 18.0
2014 14.9 13.7 17.7

HUMEDAD RELATIVA MEDIA %

DICIEMBRE ENERO FEBRERO
2012 58 58 62
2013 69 60 44
2014 69 57 46

Para la temperatura de Diciembre de 2012 tenemos 15.5°Cy @ = 58 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (e16'573_273+15.5—39.47)

PV=1742.78 Pa=0.0174 bar

0.0174 )

Ws = (0.622) (0.8 — 00174

Kgvapordeagua
Ws= 0.0138 ~L2R7=e2902
Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 13.8 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Enero de 2012 tenemos 14.3 'Cy @ = 58 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (616'573_273+14.3—39.47)
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PV=1612.7 Pa=0.0161 bar

Ws = (0.622 ( 0.0161 )
s= 0625500161
Ws= 0.012 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 12 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Febrero de 2012 tenemos 15.2 ‘Cy @ =62 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e***"* z73+152-3947)
PV=1709.4 Pa=0.0170 bar

0.0170 )

Ws = (0.622) (0 8—00170

Kgvapordeagua
Ws= 0.0135 ~42eporceagua
Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 13.5 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Diciembre de 2013 tenemos 15.2 °'Cy & = 62 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e"®*73 273+152-3047)
PV=1709.4 Pa=0.0170 bar

0.0170 )

Ws = (0.622) (0.8 —0.0170

Kgvapordeagua
Ws= 0.0135 ~4xaporceagua
Kgaireseco
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Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 13.5 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Enero de 2013 tenemos 15 ‘Cy & = 60 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e"*>"* "z73+15-3047)

PV=1687.5 Pa=0.0168 bar

Ws = (0 622)( 0.0168 )
s= 0.8 — 0.0168
Ws= 0.0133 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 13.3 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Febrero de 2013 tenemos 18 '‘Cy @ =44 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e"*>"*"273+18-3947)
PV=2043.5 Pa=0.0204 bar

0.0204 )

Ws = (0.622) (0.8 ~0.0204

Kgvapordeagua
Ws= 0.0162 ~42aporeeagua
Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 16.2 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Diciembre de 2014 tenemos 14.9 °‘Cy @ = 69 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000) (616'573_273+14.9—39.47)
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PV=1676.6 Pa=0.0167 bar

Ws = (0.622 ( 0.0167 )
s= 0625500167
Ws= 0.0132 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 13.2 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Enero de 2014 tenemos 13.7 °‘Cy @ =57 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e***"* z73+13.7-3947)
PV=1550.9 Pa=0.0155 bar

0.0155 )

Ws = (0.622) (0 8— 00155

Kgvapordeagua
Ws= 0.0122 Z¥aporceagua
Kgaireseco

Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 12.2 ml de agua en

forma de vapor.
Para la temperatura de Febrero de 2014 tenemos 17.7 ‘Cy @ =46 %

Utilizando nuestras formulas tenemos lo siguiente:

3988.842

PV = (1000)(e"®*73 z73+17.7-3047)
PV=2005.2 Pa=0.0200 bar

0.0200 )

Ws = (0.622) (0.8 ~0.0200

Kgvapordeagua
Ws= 0.0159 ~4¥aporceagua
Kgaireseco

100



Este dato nos quiere decir que en un kilogramo de aire seco tenemos 15.9 ml de agua en

forma de vapor.

Tabla 3.5 Comparacion de humedades especificas de acuerdo a la estacion del afio

HUMEDAD ESPECIFICA % PRIMAVERA

PROMEDIO MARZO ABRIL MAYO
0.0165

2012 0.015 0.016 0.018

2013 0.015 0.019 0.018

2014 0.017 0.017 0.016

HUMEDAD ESPECIFICA KG VAPOR/KG AIRE SECO VERANO

PROMEDIO JUNIO JULIO AGOSTO SEPTIEMBRE
0.0157
2012 0.016 0.014 0.020 0.016
2013 0.016 0.015 0.015 0.019
2014 0.016 0.015 0.015 0.015

HUMEDAD ESPECIFICA KG VAPOR DE AGUA/KG AIRE OTONO

PROMEDIO SEPTIEMBRE OCTUBRE NOVIEMBRE
0.0145
2012 0.016 0.013 0.013
2103 0.019 0.015 0.013
2014 0.015 0.014 0.013
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HUMEDAD ESPECIFICA KG VAPOR DE AGUA/KG AIRE SECO INVIERNO

PROMEDIO DICIEMBRE ENERO FEBRERO
0.0133
2012 0.013 0.012 0.013
2013 0.013 0.013 0.016
2014 0.013 0.012 0.015

3.4 DECISION IDEAL PARA EL FUNCIONAMIENTO OPTIMO DEL SISTEMA
Como se puede observar en la comparacion de las humedades especificas obtenidas en

las diferentes estaciones del afio; Tenemos una pequefia diferencia para el
funcionamiento del sistema, lo que quiere decir que en cualquier época del afio su

funcionamiento en la ciudad de México seria adecuado.

Cabe mencionar que para una exactitud mas adecuada se deberian tener los datos mas
exactos en cuanto a temperatura maxima de bulbo seco y humedad relativa maxima, pero
debido a los datos proporcionado por el servicio meteorolégico nacional (CONAGUA) la
estacion del afio donde se entregarian teéricamente mejores resultados es en primavera
al tener un promedio de 16 ml de agua en forma de vapor que se puede obtener en cada
kilogramo de aire seco. Posteriormente se haran aclaraciones en base a medidas de
espacios donde se calcularia un volumen de aire seco que al ser multiplicado por la
humedad especifica nos daria un resultado mas real de contenido de vapor de agua en un

volumen dado.
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RESULTADOS



4 RESULTADOS

4.1 CANTIDAD DE AGUA POSIBLE DE OBTENER EN UN VOLUMEN DETERMINADO
Para este capitulo final del proyecto nos enfocaremos a realizar algunos ejemplos de

cantidad que se podria obtener con el sistema realizando los calculos necesarios con
ayuda de la formula universal de los gases ideales y con base a los resultados del

capitulo anterior de humedad especifica promedio en la mejor época del afio.

Posteriormente procederemos a realizar un calculo a unas condiciones muy favorables del

medio ambiente (a nivel del mar). Para darse una idea del potencial posible del sistema.

También se daran a conocer costos de material posible a usarse para determinar una
cantidad aproximada para la elaboracién de in sistema como el que se esta proponiendo y

una explicacion del uso de dichos materiales en el sistema.

Y finalmente tendremos conclusiones del proyecto en base a su rendimiento, costo y

funcionamiento.

4.2 DETERMINACION DE CANTIDAD DE AGUA EN UN VOLUMEN DETERMINADO
Para realizar este proceso de la determinacion de una cantidad posible para obtener

realizaremos un ejercicio donde se tomaran algun dato de un volumen posible, usaremos
nuestras formulas mencionadas en los capitulos anteriores (formula general de los gases
ideales, ecuaciones de Antonie, humedad especifica) y utilizaremos un diagrama
psicrométrico para corroborar nuestros resultados y tener un panorama mas claro de los

valores obtenidos.

Para este ejemplo supondremos un volumen de una habitacién o salén de 250 m® una
temperatura de bulbo seco promedio de la mejor época del afo que fue primavera de

18.4°C y una presién atmosférica de 0.8 bar.
Procedemos a realizar el calculo de presion de vapor por la ecuacién de Antonie.

3988.842

PV = (1000) (916'573_273+18.4—39.47)

PV=2095.6 Pa=0.0209 bar
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Determinamos la presién del aire de la siguiente manera
Patm = Paire + P vapor
Por lo tanto tenemos que:
0.8 bar = Paire + 0.0209 bar
P aire = 0.8 — 0.0209 = 0.7791

A continuacién obtendremos el valor de humedad especifica

Ws = (0 622)( 0.0209 )
S= 0.8 — 0.0209
Ws= 0.0166 Kgvapordeagua

Kgaireseco

Lo cual nos indica que tenemos 16.6 ml de agua en forma de vapor contenido en el aire.

Procederemos a realizar la cantidad de kg de aire seco el volumen mencionado, con la ley

universal de los gases ideales.

PV =mrT
Donde:
P = presién
V = volumen
r = constante particular de un gas (288 j/kg mol °K)
T = temperatura de bulbo seco

Obteniendo lo siguiente

_PV
T

(0.78 bar) (250 m3)

m =

]
(288 o QK) (273 +18.4)
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m = 232.35 kg aire seco

Teniendo este valor podemos obtener la cantidad de vapor de agua contenida en ese
volumen multiplicando la humedad especifica y la cantidad de kg de aire seco que

tenemos.
(0.0166)(232.35) = 3.85 kg de vapor de agua

Dando como resultado una cantidad de 3.85 Its. Agua en forma de vapor contenido en

este volumen de 250 mé.

Ahora bien, si el sistema operara en una localidad mas favorable en cuestion de
temperatura de bulbo seco y humedad relativa como lo es a nivel del mar podriamos

obtener lo siguiente.

Supdngase una localidad a nivel del mar donde las condiciones psicrometicas son mas
favorables el funcion al objetivo del proyecto que es obtener agua del aire atmosférico
teniendo mayor cantidad de humedad especifica seria un ambiente mas adecuado para

conseguir mayor cantidad de agua.

Acapulco, Guerrero teniendo una temperatura aproximadamente de 36 °C y una humedad

relativa de 70 % basandonos en nuestro diagrama psicrometrico tendriamos lo siguiente

106



”
27 o . s w o6
s S A !\;;‘7 i X N I :
AT R |
- I s TPy
x A ST R
A A -z B o B
e < - - - - = = £33
~ f' LA 0
F B o ~ ARy A N gt =
o o AL TN |
ey ST EALH
e \Llf/ | . & | 55
P A . 4
% \\~:\\a—a..f'*l“""~¢' ATl A\.\r’\'}?\éf J’\L A
D e e R s ek
7 S ARE ST - brom M-
- - & ' I iz c | 4 -
: HEREA s dlinnE e dnAN b
e T = o B = N E
}\ P ?‘g i?“h‘){)f( > '-‘;:\{[' B \KJE ﬁ:‘ = N ::
‘\*h _—. - S - ‘\. - M. - "\,1 35
AT - MRS ESENS 1
E} - i . e . I\ e = :’
B = : + L A &
o AP = ~3 4| B = ~AL T,
PSR o] 1 M = ¢
B2 ; | I = =T T .
- Sl T =l = ol 8 1 - « 35
-3 B = ] . . = o WHln N
ST = e %N":“\\JF‘\N\X i |-
L ey ayaas EYENEE - \\ﬁ % S
s N ' N T ~ L\ SN VL T
1% e % 0 ak “0 .". kol &5
Termperatuia de Bulbs Seco *C %
X -] Er 1 0 .

FIGURA.4.1 DIAGRAMA PSICROMETRICO PARA LA CIUDAD DE ACAPULCO, GUERRERO

Donde nuestra linea naranja nos determina la humedad especifica y a linea de color

morado nos determina la temperatura de punto de rocio.
Obteniendo lo siguiente:

Humedad especifica: 26 ml de agua en forma de vapor
Temperatura de punto de rocio: 28 ‘C

Lo cual quiere decir que tendremos una gran cantidad de agua en forma de vapor (26 mi
de agua) y una temperatura a la cual este vapor se condensaria de 28°C

Suponiendo un volumen como en el ejemplo anterior de 250 m? y utilizando el dato de la
cantidad de kg de aire seco de 232.5 kg al multiplicarlo tendriamos la cantidad de agua en

forma de vapor contenida en este volumen de la siguiente manera

(0.026)(232.35) = 6.04 kg de vapor de agua
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4.3 COSTOS

Para este apartado del proyecto se debera dar a conocer los materiales a usarse y

posteriormente presentaremos una tala de precios para determinar el costo total del

sistema.

Cabe senalar que el material a usarse esta basado en un sistema de refrigeracion por

absorcion el cual se consiguié para el analisis del sistema; posteriormente se presentaran

algunas imagenes del sistema en el cual se esta basado el presente analisis.

Por consiguiente tendremos el siguiente material:

N =

Resistencia eléctrica de 100 watts

70% agua

© © N o O

Lamina galvanizada.

Pernos de sujecion

Acero al carbon ASTM-106, grado B, cedula 40

Panel solar de 100 watts

Lamina de acero al carbén ASTM-36
Material aislante para tuberias (Rubatex)

Material aislante para carcasa (Fibra de vidrio)

Refrigerante (hidréxido de amoniaco) en una concentracion de 30% amoniaco y

ELEMENTO

DESCRIPCION

CANTIDAD

PRECIO UNITARIO ($)

TOTAL (3)

A

TUBERIA

TRAMO TUBERIA DE ACERO AL
CARBON ASTM-106,GRADO B,
CEDULA40 DE 3/4"®

510

3060

TRAMO TUBERIA DE ACERO AL
CARBON ASTM-106,GRADO B,
CEDULA40 DE 1/2"@

390

2340

TRAMO TUBERIA DE ACERO AL
CARBON ASTM-106,GRADO B,
CEDULA40 DE 1/4"@

432

2592

TRAMO TUBERIA DE ACERO AL
CARBON ASTM-106,GRADO B,
CEDULA40 DE 5/8"@

388

2328
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TRAMO TUBERIA DE ACERO AL

5 CARBON ASTM-106,GRADO B, 1 624.4
CEDULA40 DE 1"® 3746.4
B PANEL SOLAR
6 PANEL SOLAR DE 100 WATTS Y .
KIT INCLUIDO(KIRYO SOLAR) 2200 2200
C RESISTENCIA ELECTRICA
RESISTENCIA ELECTRICA DE 100
/ WATTS DE CORRIENTE DIRECTA ! 250 250
D SOLUCION
SOLUCION DE AMONIACO CON
AGUA (HIDROXIDO DE
8 AMONIACO) 30% AGUA 70% 1 4182
AMONIACO 500 ML 4182
E LAMINA
9 LAMINA DE ACERO INOXIDABLE 15 o
T-304 CALIBRE 18 (kg) 960
F AISLANTE DE TUBERIA
MATERIAL ASILANTE PARA
10 TUBERIA (RUBATEX) DE 3/4"@ ! 30 30
1 MATERIAL ASILANTE PARA . 320
CARCASA (FIBRA DE VIDRIO) 3.20
G PERNOS
PERNOS DE SUJECCION
12 M10X3Emm 40 3.20 128.00
SUB-TOTAL 21819.60
IMPREVISTOS 5% 1090.98
TOTAL 22910.58
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4.3.2 ANALISIS FODA

FORTALEZAS
Aprovechamiento de  energias
alternas como la solar
Diferentes aplicaciones del sistema
Obtencién de agua en zonas aridas
sistema innovador

DEBILIDADES
Prototipos en desarrollo
Desconocimiento del
comportamiento del sistema en
condiciones extremas
Posible corrosion del material

OPORTUNIDADES

Creacion de un nuevo mercado en
México

Aprovechamiento de  diversos
materiales para el sistema

Tramitar patente, registro de marca
o modelo de utilidad

Potencializar el sistema

AMENAZAS
Facil duplicado del sistema
Posibles mercados alrededor del
mundo
Promedio de vida del sistema aun
desconocido

4.4 CONCLUSIONES GENERALES

Un ciclo de absorcion operado por energia solar es técnicamente factible modificando
convencionalmente el ciclo de refrigeracion, en lo que se refiere a las temperaturas de
operacion especialmente en el generador, con el objetivo de emplear colectores solares

de placa plana como fuente de calor.

Podemos observar que el objetivo principal del proyecto es la obtencion de agua del aire
atmosférico, considerando las areas de transferencia de calor obtenidas, los flujos
masicos que se obtienen de acuerdo a la carga eléctrica que proporcionaria una
resistencia eléctrica de 100 watts y la cantidad de refrigerante a utilizar en un sistema
como este seria poco factible ya que un evaporador con tan pequena transferencia de
calor seria muy poco eficiente, pero sin dejar claro que estos son meros calculos teéricos,
y que a su vez podrian modificarse varias cuestiones para el beneficio del proyecto tales
como lo son la carga eléctrica en el generador, una cantidad mayor de refrigerante nos
ayudaria a la obtenciéon de un mayor flujo en los ductos del sistema proporcionando asi,
mas carga de calor y a su vez una modificacion significativa en las areas de transferencia

de calor. Obteniendo mejores resultados para un mejor evaporador y condensador.
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Por otra parte, considerando a los datos proporcionados por CONAGUA que la humedad
especifica es decir, la humedad contenida en el aire es muy poca y que si se compara a
un lugar mas humedo ya sea a nivel del mar o una selva tropical los resultados serian
mas favorables, aunque en estas areas se deberia realizar otro analisis del sistema a
esas condiciones, ya que seria mas dificil conseguir un efecto refrigerante 6ptimo para el

funcionamiento debido a las temperaturas en alguna localidad asi.

Utilizando los datos obtenidos en el capitulo 4.2 tanto en la ciudad de México como a nivel
del mar en este caso Acapulco, Guerrero. Podemos también deducir algunas cuestiones

para determinar la factibilidad del proyecto de la siguiente manera.
Los resultados fueron los siguientes:

La humedad especifica en la ciudad de México fue de 3.85 kg de vapor de agua en un
volumen determinado de 250 m3, dificilmente se podria obtener el 100% de esa vapor del
aire, debido a factores de disefio en cuanto a un generador, condensador y evaporador
que sean adecuados para tener el mayor area de superficie de contacto posible para
acercarse a obtener el 100% de ese vapor de agua. por lo que en una suposiciéon se

podria establecer que se obtendria un 30% de esa cantidad lo que quiere lo siguiente:

3.85kg  100%
X T 30%

x=115kg

Esta cantidad seria la real obtenida en un volumen de 250m?3, pero cabe sefalar que el
objetivo de este proyecto es instalar el sistema en un lugar despejado y a su vez
proporcionarle un flujo de aire lo cual incrementaria la cantidad de vapor de agua obtenido

en el evaporador.

Para darnos un dato mas real de acuerdo a la estructura del sistema en un area
despejada y con un flujo de aire constante utilizaremos un ventilador para un ordenador,
especificando las caracteristicas de dicho ventilador y realizando un calculo de la posible
cantidad de agua que se podria obtener con el 30% de obtencién “real” de vapor de agua
en el evaporador y colocando un tiempo determinado del sistema de 6 horas en

funcionamiento.
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El ventilador a usarse para este ejemplo sera el siguiente:

g‘; S yERSTONE

Figura. 4.2 Ventilador para pc
Teniendo las caracteristicas a continuacién presentadas

Tamafio: 12cm

Velocidad: 1500RPM
Caudal/Flujo de aire: 60.1 m3h
Sonoridad: 22.4 dB(A)

Presion estatica: 1.71 mm/H20

Debemos tener en cuenta que para facilidad de la lectura, el caudal que se presenta en
las caracteristicas del ventilador debe de ser en kg/h por lo cual deberemos realizar la
conversion de dicho dato.

Para realizar lo mencionado debemos saber que un kg/h de flujo de agua es equivalente
a 0.0010 m¥h

Por lo tanto tendriamos un flujo de 16.69 kg/s o 60,100kg/h
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Si se establece un periodo de trabajo de 6 horas tendriamos que al sistema se le estaria
otorgando un flojo total diario de 360,600 kilogramos de aire seco lo cual al multiplicarlos

por la humedad especifica en la ciudad de México obtendriamos lo siguiente:
cantidad de vapo de agua teorica = (360,000)(0.0166)
= 5,985.96 kg de agua en forma de vapor

Considerando el 30% tedrico que se podria obtener con el sistema obtendriamos un valor

“real” de:
valor real (30%) = (5,985.96)(0.30) = 1,795.88 kg de agua en forma de vapor

Con estos datos obtenidos recientemente podemos tener una conclusién general del

sistema en cuanto al objetivo, el cual fue la obtencién de agua del aire atmosférico.

Resumiendo los resultados, tendriamos un sistema que seria capaz de obtener 1,795.88
litros de agua diarios con una jornada de 6 horas de trabajo utilizando energia solar como
fuente de alimentacion muy o6ptima para la radiacion solar que tenemos en el pais.
Considerando que para poder obtener esta cantidad debemos tener un buen disefio de
intercambiador de calor tanto en el evaporador como en el condensador, tener un area de
transferencia de calor adecuada para que estos datos sean congruentes y que las
condiciones atmosféricas fueran constantes ya que de lo contrario el resultado podria

variar considerablemente.
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